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REFORMADO DE METANO CON TRANSPORTADORES SÓLIDOS DE 
OXÍGENO. -CHEMICAL-LOOPING REFORMING- 
 
RESUMEN 
 
El reformado de metano con transportadores sólidos de oxígeno (Chemical Looping Reforming 
– CLR) es un proceso autotérmico de refomado de metano en el que se utilizan transportadores 
sólidos de oxígeno - TO  (óxidos metálicos) en dos lechos fluidizados interconectados, el 
reactor de reducción (RR) y el de oxidación (RO).  Estos sólidos transfieren el oxígeno del aire 
al combustible evitando el contacto directo entre ellos.  
 
Este trabajo ha centrado su investigación en el desarrollo y caracterización de transportadores 
sólidos de oxígeno basados en NiO adecuados al proceso y en demostrar la viabilidad del 
proceso CLR a nivel de planta piloto. Para ello, se prepararon distintos TO mediante varios 
métodos y utilizando diferentes soportes. Para seleccionar los TO más adecuados entre los 
materiales preparados, se realizaron experimentos consistentes en multiciclos reducción-
oxidación en una termobalanza y en un reactor de lecho fluidizado discontinuo. Los resultados 
obtenidos mostraron que los transportadores de oxígeno preparados por impregnación con 
humedad incipiente presentan las propiedades deseadas en el proceso CLR.  
 
A continuación, se estudió el comportamiento de los transportadores de oxígeno seleccionados 
en una planta piloto de dos lechos fluidizados interconectados de 900 Wt. Además, se analizó el 
efecto de las principales variables de operación sobre la distribución de gas producto, 
conversión de metano, formación de carbono e integridad del transportador. En todos los 
experimentos realizados, la conversión de metano fue muy alta y la composición del gas 
producto obtenida era la correspondiente al equilibrio termodinámico. Durante las 50 horas de 
operación no se detectó deposición de carbono ni problemas de aglomeración o de fluidización. 
La pérdida de material por atrición fue despreciable y además, los transportadores no perdieron 
reactividad ni sufrieron cambios importantes en sus propiedades físico-químicas durante la 
operación. Por todo esto, puede decirse que los TO desarrollados en este trabajao pueden ser 
utilizados en grandes instalaciones de CLR para la producción de H2. 
 
Posteriormente se analizó el efecto de la presión de trabajo sobre el proceso CLR. Para ello, se 
realizaron experimentos en una instalación equipada con un reactor de lecho fluidizado con 
alimentación continua de sólido que podía trabajar hasta 10 atmósferas de presión. Los 
resultados obtenidos mostraron que la presión de trabajo no produce cambios significativos en 
la composición del gas producto, conversión de metano ni en la integridad del transportador de 
oxígeno.  
 
Además, se determinó la cinética de reacción de todas las reacciones que pueden tener lugar en 
el reactor de reducción de un proceso CLR. El conocimiento de esta cinética es esencial para 
realizar el diseño, simulación y optimización del proceso CLR. 
 
Finalmente se realizó una optimización del proceso CLR desde el punto de vista de la 
producción de H2. Para ello, se realizaron balances de materia y energía en el sistema CLR para 
determinar las condiciones de operación en las que el proceso trabaja en régimen auto-térmico y 
la producción de H2 es la máxima posible. La principal conclusión obtenida de este estudio fue 
que es necesario trabajar con relaciones aire-combustible superiores a la estequiométrica 
        
(mayores de 1.2) para que el proceso CLR sea auto-térmico. La producción de H2 en las 
condiciones óptimas de operación es de 2.75 mol H2/mol CH4.  
 
Palabras Clave: Producción de H2, reformado de CH4, chemical looping reforming, níquel, 
transportadores sólidos de oxígeno. 
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1.   INTRODUCCIÓN 
 
La relación energía-medio ambiente ha tenido cambios profundos en el plano mundial que 
han repercutido en forma creciente sobre las condiciones y orientaciones del desarrollo 
energético de cada país. En la agenda ambiental mundial se han realizado una serie de 
acuerdos para reducir los contaminantes lesivos para los ecosistemas y las sociedades. La 
convención de Basilea y los Protocolos de Montreal y Kyoto inciden de forma directa 
sobre el sector energético. La convención de Basilea [1] se dedica a los compuestos 
orgánicos persistentes, entre ellos los aceites dieléctricos; el protocolo de Montreal [2] 
intenta reducir los gases empleados en refrigeradores y el protocolo de Kyoto [3], 
mediante acuerdos de reducción de Gases de Efecto Invernadero (GEI), propone reducir 
al menos un 5 % las emisiones de GEI con respecto a las de 1990, expresadas en dióxido 
de carbono equivalente, para el período comprendido entre el 2008 y el 2012 mediante 
acciones individuales o conjuntas por parte de los países comprometidos. Más 
recientemente, se han desarrollado diversas reuniones para preparar los nuevos 
compromisos post-Kyoto, entre ellas la COP-15 en el año 2009 [4], en la cual finalmente 
se planteó como objetivo “que la temperatura global de la tierra no suba más de dos 
grados centígrados”, sin definir porcentajes de reducción o límites de tiempo como sí lo 
establecía el objetivo inicial presentado a la conferencia, el cual obligaba a los países 
desarrollados a reducir las emisiones de CO2 equivalente entre un 25% y un 40% con 
respecto a las de 1990 hasta el 2020. 
 
Conseguir estos objetivos exige la adopción de nuevas estrategias en materia de energía, 
como adoptar un modelo de desarrollo sostenible que posibilite la mejora de la calidad de 
vida, en cuanto a más y mejores servicios energéticos. Es decir, deben obtenerse en forma 
racional, respetando y cuidando las comunidades de seres vivos, sin romper los límites de 
la capacidad del planeta en facilitar las fuentes de energía y, así mismo, asimilando los 
residuos de su producción. El modelo posibilitará, en definitiva, integrar el desarrollo y la 
conservación del medio ambiente.  
 
Para que un modelo esté enmarcado en el desarrollo sostenible en materia de fuentes de 
energía, debe tener en cuenta el dominio y cumplimiento de las siguientes directrices:  
Para una fuente renovable: Utilizarla en una proporción no mayor que su razón de 
regeneración. 
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Para una fuente no renovable: Emplear una proporción no mayor que la razón a la cual 
un recurso renovable, usado de forma sostenible, puede ser capaz de sustituirla. 
Para un contaminante: El contaminante y su emisión se produzcan a una razón no mayor 
que la que permite que él mismo sea absorbido o reciclado sin perjuicio para el medio 
ambiente. 
 
Según la Agencia Internacional de la Energía (IEA) [5], desde la revolución industrial las 
emisiones anuales de dióxido de carbono que se originan de la combustión de 
combustibles fósiles se han incrementado drásticamente hasta 29.4 GtCO2/año en el 2008. 
La Figura 1.1 muestra la distribución de las emisiones de CO2 por sectores a nivel 
mundial durante el año 2008 y como puede verse el 41% de las emisiones totales de CO2 
procedía del sector de la generación de electricidad y calor, seguido por los sectores del 
transporte con un 22% y de la industria con un 20%. 
 
Electricidad y 
calor
41%
Transporte
22%
Industria
20%
Residencial
7%
Otros
10%
 
Figura 1.1. Emisiones de CO2 por sectores en el año 2008. [5] 
 
Según el escenario de referencia planteado por la IEA para analizar las perspectivas 
mundiales de la energía [6], si los gobiernos no realizan acciones para cambiar las 
tendencias de oferta y demanda de energía,  es un hecho que entre el 2007 y el 2030 los 
combustibles fósiles seguirán representando casi un 80% de las fuentes primarias de 
energía a nivel mundial y por tanto las emisiones de CO2 seguirán aumentando, llegando a 
valores de 40.2 GtCO2/año en 2030. Esta producción llevaría a un aumento en la 
concentración de gases de efecto invernadero superiores a 1000 ppm de CO2 equivalente, 
lo cual conllevaría un incremento de la temperatura media de la tierra de 6 oC en el año 
2100. Este aumento de temperatura afectaría no solo al clima, sino también a la salud, la 
calidad del agua, los ecosistemas y la agricultura. Cada uno de estos factores no actúa por 
separado sino que interactúan con procesos sociales, económicos y ecológicos más 
amplios que determinarán las oportunidades para el desarrollo humano [7].  
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Aunque es difícil establecer un nivel de emisiones anuales de CO2 que permitan un 
desarrollo sostenible en el uso de los recursos energéticos, se está forjando un consenso 
científico en torno a la necesidad de limitar la elevación de la temperatura global a 2 ºC 
con respecto a la era preindustrial. En la sociedad actual, el crecimiento económico está 
directamente relacionado con la energía y las predicciones de emisiones de CO2 a nivel 
mundial dependen del escenario de crecimiento que se suponga. Si se considera un 
escenario de desarrollo económico intermedio, como el B2 propuesto por el IPCC [8], 
para lograr un 50% de posibilidades de no superar este aumento de 2 oC se requiere de 
una estabilización de los gases de efecto invernadero en concentraciones cercanas a las 
450 ppm de CO2 equivalente, conocido como el escenario 450 que plantea la Agencia 
Internacional de la Energía [6]. En este escenario, las emisiones de CO2 relacionadas con 
la energía llegarían a 26.4 GtCO2/año en el año 2030. Para lograr esta reducción de 13.8 
GtCO2/año con respecto al escenario de referencia, se necesitaría, entre otras, una 
profunda reducción en las emisiones de cada una de las fuentes. Para reducir las 
emisiones de dióxido de carbono se han propuesto varias alternativas, que se pueden 
agrupar en tres rutas: 
 
Mejorar la eficacia energética: tanto en su generación como en su uso, lo cual produce 
menos emisiones por unidad de energía generada.  
Reducir o anular el contenido de carbono en las fuentes de energía: mediante el 
cambio de combustibles (carbón a gas, gasolina a biocombustibles, etc.), empleando 
energías sin generación de CO2 como las energías renovables (biomasa, eólica, solar) o la 
nuclear. 
Secuestrar el CO2 generado: mediante sumideros naturales o mediante su captura y 
almacenamiento, lo cual se conoce comúnmente por sus siglas en español como CAC 
(Captura y almacenamiento del CO2).   
 
Las dos primeras rutas que se están utilizando actualmente, y han generado reducciones 
útiles, y se pueden seguir aunando esfuerzos en estas direcciones. Una profunda reducción 
podría proporcionarla la segunda opción, por ejemplo empleando energías renovables o 
energía nuclear, utilizando gas natural comprimido en vehículos, biocombustibles, pilas 
de hidrógeno u otros combustibles, etc. Sin embargo, hay una gran incertidumbre sobre la 
rapidez con que estas fuentes puedan ser introducidas. Todo esto, sumado al hecho de que 
los combustibles fósiles proporcionan más del 80% de la energía que consume el mundo 
actual, da cabida a la importancia de tener una tecnología que permita continuar 
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empleando los combustibles fósiles, pero sin el problema de las emisiones sustanciales de 
dióxido de carbono. Esto puede lograrse con la tercera opción, la captura y 
almacenamiento del CO2  (CAC). 
 
En la mayoría de los escenarios de estabilización de las concentraciones atmosféricas de 
GEI, la CAC contribuiría entre el 15 y el 55 % del esfuerzo mundial de mitigación 
acumulativo hasta 2100 [9]. La Figura 1.2 muestra un ejemplo de la magnitud de las 
principales alternativas para la reducción de las emisiones de CO2, destacándose la 
contribución de la CAC.  
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Figura 1.2. Emisiones mundiales de CO2 (en gris) y contribuciones correspondientes de las principales 
medidas de reducción de las emisiones (en color). [9] 
 
1.1. Captura y almacenamiento del CO2  
 
La captura y almacenamiento del CO2 constituyen un proceso que consiste en la 
separación del CO2 de las fuentes asociadas a la industria o a la generación de energía, su 
transporte hacia un almacenamiento seguro y su aislamiento de la atmósfera durante un 
largo período de tiempo. 
 
El CO2 capturado se podría emplear como materia prima para la obtención de productos 
que contengan carbono o emplearse como líquido o gas en la industria. Aunque estos usos 
industriales son un mercado maduro, no se espera que contribuyan en gran medida a la 
disminución de las emisiones de CO2 porque no logran reducciones netas en el ciclo de 
vida de los productos.  Es por ello que se han planteado los siguientes métodos para el 
almacenamiento de CO2: 
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1.1.1. Métodos de almacenamiento de CO2 
 
Almacenamiento Geológico en formaciones geológicas, tales como los pozos agotados 
de petróleo y/o gas, las capas de carbón no explotables y las formaciones salinas 
profundas.  Este tipo de almacenamiento ha demostrado ser económicamente viable bajo 
ciertas condiciones específicas, por ejemplo, en un régimen fiscal favorable o en un 
mercado especializado, que suponga el procesamiento de al menos 0.1 Mt de CO2 al año 
[10]. Las estimaciones representativas de los costos de almacenamiento en formaciones 
salinas a gran profundidad y en yacimientos petrolíferos y de gas agotados suelen oscilar 
entre 0.5 y 8 dólares por cada tonelada de CO2 almacenado. Hasta el momento, a nivel 
mundial,  hay cuatro proyectos de almacenamiento geológico para la CAC operando a 
escala industrial [11]. El proyecto Sleipner, en el Mar del Norte, fue el primer proyecto 
dedicado al almacenamiento geológico de CO2 en una formación salina. La formación ha 
sido objeto de seguimiento desde 1994 y la inyección de aproximadamente 1 millón de 
toneladas anuales de CO2 se inició en 1996. El seguimiento ha sido un éxito y ha 
demostrado que este tipo de almacenamiento es un sello eficaz e impide la migración de 
CO2 fuera del almacenamiento [9, 11-12]. El proyecto Weyburn CO2 EOR (recuperación 
mejorada de petróleo) en Saskatchewan, Canadá, está en funcionamiento desde el año 
2000 y está programado para inyectar aproximadamente 0.8 millones de toneladas anuales 
de CO2 en la cuenca del yacimiento de petróleo Willison. En el campo de gas Sonatrack 
en In Salah Gas Field, BP y Statoil iniciaron el primer proyecto de almacenamiento de 
CO2 a gran escala en un yacimiento de gas. La inyección de CO2 empezó en el año 2004 
y, durante la vida útil del proyecto, se estima que se podrán almacenar 17 MtCO2 a un 
ritmo de ~ 1.2 millones de toneladas anuales. Por último, Snøhvit en el mar Barentz 
(Noruega) inició en el año 2008 un almacenamiento de 0.7 millones de toneladas anuales 
de CO2 en una formación salina.  Existen 36 proyectos más repartidos a lo largo del 
planeta [13] que estarán operativos en los próximos años.  
Almacenamiento en el Océano. Puede realizarse de dos maneras; bien sea por la 
liberación directa y disolución del CO2 en las columnas de agua del océano a más de 1000 
m de profundidad, mediante gasoductos fijos o por buques en desplazamiento; o bien 
mediante el depósito de CO2 por medio de un gasoducto fijo o una plataforma marina 
sobre el piso marino a más de 3000 m de profundidad, donde la densidad del CO2 es 
mayor que la del agua y formaría un lago, retrasando de esta forma su disolución. Los 
costes de este tipo de almacenamiento se han estimado entre 5 y 30 dólares por cada 
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tonelada de CO2 inyectado, dependiendo de la distancia del depósito a la costa y del tipo 
de transporte empleado [10].  
 
La Tabla 1.1 resume la capacidad estimada de almacenamiento de CO2 de los diferentes 
métodos de almacenamiento. Como se puede ver en la tabla, el almacenamiento en el 
océano tiene una gran capacidad, sin embargo, este tipo de almacenamiento se encuentra 
en fase de investigación y su principal inconveniente es el impacto ambiental que 
generaría en las zonas donde se deposite el CO2, ya que investigaciones parciales han 
detectado que se produce un aumento de la acidez en grandes áreas, lo cual afectaría a los 
ciclos vitales de los organismos marinos, previéndose una mortalidad inmediata en 
grandes áreas. 
 
Tabla 1.1. Capacidad estimada de almacenamiento de CO2 en diferentes métodos. [10] 
 
 Método  Capacidad (Gt CO2)
 Océano 2000 – 12000
 Formaciones salinas profundas 1000 – 10000*
 Pozos agotados (gas y petróleo) 675 - 900
 Minas de carbón no explotables 3 - 200
* Valor aproximado 
 
Fijación industrial del CO2 en carbonatos inorgánicos mediante la reacción con 
silicatos naturales básicos o materiales de desecho para formar carbonatos más estables. 
Este método está en fase de investigación. La reacción R1.1 presenta la reacción 
generalizada de la carbonatación mineral y las reacciones R1.2 y R1.3 presentan las 
reacciones para la serpentina y la olivina respectivamente [14]. 
 
 
(Mg,Ca)xSiyOx+2y+zH2z + x CO2   x (Mg,Ca)CO3 + y SiO2 + z H2O (R1.1)                
Mg3Si2O5(OH)4 + 3 CO2  3 MgCO3 + 2 SiO2 + 2 H2O (R1.2)  
Mg2SiO4 + 2 CO2  2 MgCO3 + SiO2 (R1.3)               
 
La reacción natural es sumamente lenta y ha de ser mejorada mediante el tratamiento 
previo de los minerales, el cual requiere un uso muy intensivo de energía. Además, aún 
deben aclararse diversas cuestiones para poder facilitar cualquier estimación del potencial 
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de almacenamiento de la carbonatación mineral. Tales cuestiones comprenden no sólo las 
evaluaciones de la viabilidad técnica y las necesidades energéticas correspondientes a 
gran escala, sino también la fracción de reservas de silicato cuya explotación es técnica y 
económicamente viable para el almacenamiento de CO2. Los costos de este método son 
más altos que los anteriores. El coste estimado de este proceso varía entre 50 y 100 
dólares por tonelada neta de CO2 mineralizado [10].   
 
1.1.2. Transporte 
 
Dependiendo del tipo de almacenamiento seleccionado y de la distancia al sitio de 
captura, el transporte del CO2 se puede realizar mediante gasoductos o buques. Estas 
tecnologías han demostrado ser económicamente viables y en el caso de los gasoductos 
han avanzado hasta ser un mercado maduro. La forma más común es el transporte por 
gasoducto. El CO2 gaseoso se comprime a 8 MPa para aumentar la densidad del CO2 y así 
facilitar y abaratar el transporte. Para el transporte de CO2 a largas distancias se hace muy 
atractivo el uso de grandes buques. Actualmente tanto el gas natural como los gases 
licuados del petróleo (GLP) se transportan en grandes barcos cisterna a escala comercial. 
El CO2 se puede licuar (presión de 0.7 MPa) y transportar de la misma forma, 
aprovechando los mismos buques. Las propiedades físico-químicas del CO2 licuado son 
similares a las del GLP, con lo cual se podría utilizar la tecnología ya existente o 
ampliarla en el caso de una gran demanda de este tipo de transporte. En la Figura 1.3 se 
muestran los costes estimados del transporte de CO2 en función de la distancia y del 
medio de transporte utilizado según el IPCC [10]. Para distancias cortas, inferiores a 1500 
km, es más económico el transporte por gasoducto terrestre, a partir de esta distancia el 
transporte marítimo es la opción más barata. El gasoducto marítimo debido a las 
dificultades técnicas es el más costoso.  
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Figura 1.3. Costes por tonelada de CO2 transportado en relación con la distancia para 
diferentes medios. [10] 
 
1.1.3. Captura de CO2 
 
En la combustión tradicional el combustible entra en contacto con el aire, el cual contiene 
un 21 % de oxígeno, y se produce una corriente de gases de combustión con bajo 
contenido de CO2 (3-15 %  en  volumen). Si bien esta corriente se puede transportar y 
almacenar, los costos de la energía necesaria para su compresión, la capacidad de 
almacenamiento y otros gastos ligados hacen que este método sea poco práctico y se 
requiera necesariamente su concentración, siendo esta la finalidad de la captura de CO2. 
En lo referente al sector de generación de electricidad y calor hay diversos sistemas de 
captura de CO2, que se enmarcan en tres tipos de tecnologías de acuerdo al sitio de 
captura: post-combustión, pre-combustión y oxicombustión. 
 
La captura del CO2 en post-combustión. El CO2 se captura después del quemado del 
combustible en los humos de combustión, como se muestra en la Figura 1.4. Según el 
combustible utilizado la concentración de CO2 en el humo de combustión puede variar 
desde el 4 % para el gas natural hasta un 14 % para el carbón [15]. Para ello se requiere su 
separación mediante el empleo de diferentes métodos: absorción física o química, 
adsorción, membranas, separación criogénica, etc. Los sistemas de captura posterior a la 
combustión más desarrollados utilizan un solvente orgánico (aminas) que se pone en 
contacto en contracorriente a los humos de combustión absorbiendo el CO2 [10].  
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Figura 1.4. Captura de CO2 en Post-combustión. 
 
Tras la absorción es necesaria una etapa de deserción o regeneración del solvente que 
requiere mucha energía y por tanto su integración en la central térmica disminuye la 
eficacia global de la generación de energía por esta penalización energética. Se ha 
estimado que la captura de CO2 en centrales térmicas de combustión de carbón mediante 
la captura en post-combustión reduciría su eficiencia entre 8 y 16 puntos porcentuales y 
para una planta con ciclo combinado de gas natural entre 5 y 10 puntos porcentuales [16].  
 
La captura de CO2 en oxi-combustión (combustión sin nitrógeno) utiliza oxígeno de 
una pureza elevada en vez de realizar la combustión con aire. Esto da lugar a altas 
concentraciones de CO2 (>80 % en volumen) en la corriente de gases de combustión y, 
por lo tanto, a una separación más fácil del CO2 (ver Figura 1.5). La desventaja de este 
tipo de tecnología es el alto requerimiento energético para la separación del oxígeno del 
aire. Además, al realizar la combustión directa con oxígeno se producen temperaturas 
muy altas en la caldera y por tanto se requiere de una recirculación de CO2 para 
controlarla y de esta manera evitar daños en los equipos por esfuerzos térmicos. Las 
estimaciones para la penalización de la eficiencia en este caso son de 5 a 7 puntos 
porcentuales en el caso de la unidad de separación de aire (ASU) y 4 puntos porcentuales 
debido a la recirculación del dióxido de carbono [16].  
 
 
Figura 1.5.  Captura de CO2 en Oxi-combustión. 
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La captura de CO2 en pre-combustión se aplica en la producción del hidrógeno. El 
combustible primario se somete inicialmente a la gasificación si se usa carbón o al 
reformado si se usa gas natural. Este proceso se realiza con oxígeno y/o vapor de agua 
para producir una mezcla de monóxido de carbono e hidrógeno, conocida como “gas de 
síntesis”. La composición de este gas se modifica por medio de la reacción de intercambio 
(Water gas shift-WGS) en la que el CO reacciona con el vapor de agua para producir 
mayoritariamente hidrógeno y CO2 (Reacción R1.4), y la mezcla se separa para obtener 
hidrógeno como producto energético (Ver Figura 1.6). 
 
CO + H2O ↔ CO2 + H2 (R1.4) 
 
 
Figura 1.6. Captura de CO2 en Pre-combustión. 
 
Aunque este método requiere de una unidad de separación de aire y los pasos iniciales de 
conversión del combustible son elaborados y costosos, la obtención de una corriente más 
concentrada de CO2 (15-60% en volumen) y a presión elevada hace más favorable su 
separación en comparación con los procesos de post-combustión [10]. La reducción 
estimada de la eficiencia debido a la captura del CO2 cuando se utiliza  una planta de 
gasificación de carbón oscila entre 7 y 13 puntos y cuando se usa una de reformado de gas 
natural entre 4 y 11 puntos [16]. 
 
1.2. Producción de H2 
 
Como se ha comentado anteriormente, el sector transporte es responsable del 21 % de las 
emisiones globales de CO2 [5]. La captura y almacenamiento de CO2 aplicada al sector 
transporte es muy compleja debido a la dispersión de fuentes de emisiones, por lo que es 
necesario otro tipo de soluciones para la reducción de las emisiones de CO2 como el uso 
de biocombustibles, la mejora del rendimiento de los motores y el uso de vehículos 
eléctricos e híbridos. Sin embargo, el hidrógeno está tomando fuerza como posible 
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combustible alternativo a los tradicionales con base de carbono, ya que no produce 
emisiones, aparte de agua, cuando se quema.  
 
El hidrógeno no se encuentra como tal en la naturaleza, sino que es un vector energético 
que tiene que ser producido a partir de una fuente primaria de energía. Para utilizar el 
hidrógeno como un vector energético libre de CO2, se tiene que producir a partir de 
energía renovable, por ejemplo, a partir de biomasa mediante gasificación o de la 
electrólisis del agua utilizando la energía eólica, o a partir de combustibles fósiles con 
captura y almacenamiento de CO2. El inconveniente actual de la utilización de energías 
renovables es su alto costo, por lo que parece que la producción de hidrógeno a partir de 
combustibles fósiles, principalmente de gas natural, seguirá siendo la tecnología 
dominante para las próximas décadas, a pesar de la apreciable cantidad de CO2 liberado 
durante el proceso de generación. Por lo tanto, el desarrollo de nuevos conceptos para la 
producción de H2 a partir de combustibles fósiles con bajo coste económico y energético 
de captura de CO2 es altamente deseable. 
 
1.2.1. Producción de H2 con tecnologías convencionales 
 
Reformado de metano con vapor de agua (SMR) 
 
Hoy en día, el hidrógeno se produce principalmente a partir de reformado de metano o gas 
natual con vapor de agua (Steam Methane Reforming- SMR) [17]. En este proceso, la 
reacción endotérmica de reformado de metano (R1.5) se lleva a cabo a elevadas presiones 
(15-40 bares) en reactores tubulares rellenos de un catalizador de Ni. Con el fin de 
suministrar el calor necesario para la reacción endotérmica, los reactores tubulares se 
encuentran dentro de un horno o caldera donde se quema gas natural o una corriente 
gaseosa residual con aire. Como consecuencia de esta combustión se producen cantidades 
notables de emisiones de CO2. Un esquema del proceso SMR se muestra en la Figura 1.7. 
 
CH4 + H2O   ↔  CO + 3 H2                  H1200K = 226 kJ/mol                                    (R1.5) 
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Figura 1.7. Esquema del reformado de metano con vapor de agua (SMR) 
 
En este proceso el gas reformado o gas de síntesis producido en la reacción de reformado 
se enfría y se lleva a un reactor de intercambio WGS para maximizar la producción de H2 
por la reacción R1.4. Normalmente la reacción WGS tiene lugar en dos reactores. En el 
primer reactor la reacción se lleva a cabo a temperaturas relativamente altas, de 400-550 
ºC (HT-WGS), y es catalizada por un catalizador de Fe para reducir la concentración de 
CO hasta un 2-5%. En el segundo reactor (LT-WGS) la temperatura de reacción es menor, 
200 ºC-350 ºC, y se utiliza un catalizador de cobre para reducir la concentración de CO 
hasta un 0.2%. A continuación, y tras condensar el agua, está la etapa de purificación de 
H2 que se puede realizar de dos maneras diferentes dependiendo del grado de pureza 
requerido: 
 
- Absorción química. Es el proceso clásico. En esta opción el grado de pureza del 
H2 no es muy alto (≈ 97-99 %). Se utiliza un proceso de absorción química, por 
ejemplo con monoetanolamina (MEA), para retener y separar el CO2 del resto de 
componentes de la corriente gaseosa, seguido de una etapa de metanación para 
eliminar el CO y CO2 que puedan quedar en la corriente. Así, en esta opción se 
obtiene una corriente de H2 y otros componentes minoritarios (CH4, CO, CO2) y 
una corriente pura de CO2 que se puede almacenar. 
- Pressure swing adsorption (PSA). En plantas donde se requiere un alto grado de 
pureza del H2 se utiliza una unidad de adsorción (Pressure swing adsorption-PSA) 
donde todos los gases menos el H2 son adsorbidos. Como material adsorbente se 
usa carbón activado, alúmina o zeolitas. El H2 a la salida de la unidad PSA puede 
llegar a tener una pureza de 99.999 %. La concentración de CO2 en la corriente de 
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salida de la unidad PSA que se obtiene durante la desorción por bajada de presión 
es del 40-50%. Esta corriente, que además contiene H2, CH4 y CO, se quema en el 
horno del reformador para generar parte del calor necesario para las reacciones 
endotérmicas de reformado.  
- Combinación de ambas tecnologías. Meidante la combinación de las dos 
tecnologías anteriores se pueden obtener corrientes prácticamente puras de CO2 e 
H2. 
 
En este proceso, para evitar que el CO2 sea emitido a la atmósfera habría que capturar el 
CO2 producido en el horno del reformador utilizando alguna de las tecnologías de captura 
en post-combustión (absorción con aminas).  
 
Oxidación parcial de metano (POX) 
 
Una alternativa interesante al reformado convencional de metano es la oxidación parcial 
de metano con oxígeno (Partial Oxidation-POX) ya que en este proceso la reacción que 
tiene lugar es exotérmica (R1.7) y no es necesario un aporte externo de energía, 
 
CH4 +  ½ O2       2 H2   +  CO      H298K =  -36 kJ/mol (R1.7) 
 
El proceso tiene lugar a presiones altas (20-40 bares) y temperaturas elevadas (1250-1400 
ºC). Al igual que en el reformado convencional, el gas de síntesis producido se enfría y se 
lleva a un reactor WGS. La purificación de H2 se lleva a cabo de igual forma que en el 
reformado convencional. La eficiencia obtenida en el proceso POX es menor que la 
obtenida en el reformado convencional pero se puede utilizar un abanico de combustibles 
más amplio. Para la producción de hidrógeno a gran escala, el oxígeno es suministrado 
por una unidad de separación de aire criogénica (ASU). La gran inversión y el consumo 
de energía de la ASU pueden ser compensados por la no necesidad de una etapa de 
captura de CO2  a la salida del horno del reformador. 
 
Reformado auto-térmico de metano (ATR) 
 
El reformado auto-térmico de metano (Auto-thermal Reforming-ATR) puede considerarse 
una combinación de los dos procesos descritos anteriormente (SMR y POX). En este 
proceso, la reacción exotérmica de oxidación parcial de metano se utiliza como fuente de 
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calor para la reacción de reformado de metano. CH4, H2O y O2/aire se alimentan juntos a 
un reactor adiabático donde tienen lugar tanto la reacción de reformado como la oxidación 
parcial de metano. El vapor de agua permite una alta conversión del combustible a 
hidrógeno a menor temperatura. Las temperaturas del proceso ATR son típicamente 950-
1050 °C, aunque esto depende del diseño del proceso. Las ventajas de este proceso, en 
comparación con el reformado convencional, son que el coste de inversión para el reactor 
es más bajo y la ausencia de emisiones de CO2 procedentes del aporte externo de energía, 
aunque estas ventajas son contrarrestadas por la alta inversión y costes de operación de la 
planta de producción de oxígeno. La gama de combustibles que se pueden procesar es 
similar al proceso SMR, pero el gas de alimentación debe también desulfurarse 
previamente. La captura del CO2 y purificación del H2 se lleva a cabo igual que en el 
reformado convencional de metano. 
 
WGS
H2O (v)
CH4 + H2O (v)
Aire
ATR
Gas Reformado
CO, H2, CH4, 
H2O, CO2
Gas salida PSA
H2, CH4, CO2, CO
ASU
N2
O2
Separación H2
y CO2 H2
H2O
 
Figura 1.8. Esquema del reformado auto-térmico de metano (ATR) 
 
1.2.2. Producción de H2 utilizando tecnologías CLC 
 
Las opciones de captura de CO2 en los procesos de producción de H2 convencionales 
descritos anteriormente implican un alto coste y/o una alta penalización energética. En el 
proyecto CACHET (CACHET project, FP6-019972) se ha estudiado la integración de las 
tecnologías de captura de CO2 con los sistemas de producción de H2 [18]. El objetivo del 
proyecto CACHET era desarrollar tecnologías innovadoras de producción de H2 a partir 
de gas natural que redujeran significativamente el costo de la captura de CO2. Algunas de 
las tecnologías investigadas se basaban en la tecnología de Chemical-Looping 
Combustion (CLC) o Combustión con transportadores sólidos de oxígeno.  
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La tecnología CLC [19] se enmarca dentro de la captura de CO2 en oxi-combustión y se 
basa en la transferencia del oxígeno del aire al combustible por medio de un TO en forma 
de óxido metálico, sin poner en contacto el combustible con el nitrógeno del aire. Para 
esto se utilizan dos reactores interconectados, tal como se muestra en la Figura. 1.9. En el 
reactor de reducción el óxido metálico (MexOy) se reduce a metal o a una de sus formas 
reducidas (MexOy-1) por reacción con el combustible (CnH2m), que tiene que estar en fase 
gas, por ejemplo gas natural (CH4) o gas de síntesis (CO+H2) procedente de la 
gasificación del carbón. Al oxidarse el combustible se produce CO2 y vapor de agua 
fácilmente separables por condensación, quedando así una corriente de CO2 lista para su 
transporte y almacenamiento. En el reactor de oxidación el TO reducido se regenera 
oxidándose con aire, obteniéndose a la salida una corriente de aire concentrada en N2 en la 
que no existe CO2 y que por tanto no se emite éste a la atmósfera. La cantidad total de 
calor generada en los dos reactores del proceso CLC es la misma que en un proceso de 
combustión convencional. Al no haber pérdida de energía en la separación del CO2 ni ser 
necesaria la producción de oxígeno, la tecnología CLC no presenta penalización 
energética sobre los costes por estos conceptos y su eficiencia energética es una de las 
mayores en comparación con otros métodos de captura de CO2.  
 
Reactor de Oxidación
RO
MeyOx
Combustible
MeyOx-1
Aire
Reactor de Reducción
RR
N2, O2 CO2
H2O
CO2, H2O
 
Figura 1.9.  Esquema del proceso CLC 
 
Existen varios procesos de producción de H2 que utilizan la tecnología CLC. A 
continuación se explican brevemente cada uno de ellos. 
 
Reformado de metano integrado con el proceso CLC (SR/CLC) 
 
El proceso propuesto integra el reformado convencional de metano con el proceso CLC 
(SR/CLC), de manera que el calor necesario para que se lleven a cabo las reacciones 
endotérmicas de reformado es suministrado por el sistema CLC. Esta configuración 
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permite producir H2 con una captura de CO2 cercana al 100% sin penalización en la 
eficacia del proceso. El reformado de metano tiene lugar en reactores tubulares rellenos de 
catalizador de Ni al igual que un proceso de reformado convencional. La diferencia con el 
reformado convencional es que los tubos de reformado se encuentran en el reactor de 
reducción del sistema CLC o en un intercambiador de calor de lecho fluidizado conectado 
al sistema CLC.  
 
El reformado de metano integrado con un sistema CLC aporta tres ventajas respecto al 
reformado convencional. Primero, la captura del CO2 está cercana al 100%. En segundo 
lugar, se elimina el problema de formación de NOx que tenía lugar en el horno del 
reformador convencional, ya que en CLC se opera a temperaturas por debajo de 1000 ºC. 
Y por último, este diseño permite reducir la temperatura de la corriente gaseosa sin tener 
que aumentar la longitud de los tubos del reformador. Esto es posible ya que la 
transferencia de calor en lechos fluidizados es mucho mayor que en un reformador 
convencional. 
RO
MeyOx
MeyOx-1
Aire
N2, O2
Productos de 
combustión
CO2, H2O
Separación H2
y CO2/PSA H2
WGS
H2O (v)
CH4 + H2O (v)
Gas Reformado
CO, H2, CH4, 
H2O, CO2
H2O
CH4 Extra
Gas salida PSA
H2, CH4, CO2, CO
H2O
CO2
RR
 
Figura 1.10. Esquema del proceso de reformado de metano integrado con el sistema CLC (SR/CLC).  
 
El proceso CLC se ha analizado utilizando como TO diferentes óxidos metálicos basados 
en Ni- [20-28], Cu- [28-35], Fe- [36-40], Mn- [41-44], Co- [20, 45-46] y mezclas de ellos 
[47-52] y usando como combustible CH4 o gas natural y gas de síntesis. Por tanto todo lo 
estudiado y desarrollado hasta ahora para la tecnología de CLC se podría aplicar 
directamente a este proceso, ya que la única diferencia es que en el proceso SR/CLC el 
combustible alimentado al reactor de reducción es una corriente residual compuesta de 
CH4, CO, CO2 e H2. Nuestro grupo de investigación ha realizado trabajos sobre el 
comportamiento de un sistema CLC utilizando una corriente residual de PSA. Ortiz y col. 
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[53, 54] estudiaron el comportamiento de óxidos de Fe, óxidos de Fe-Ni y de un residuo 
de Fe (redmud) procedente de la producción de alúmina como transportadores de oxígeno 
para un proceso SR/CLC. Para ello realizaron experimentos en una instalación CLC de 
500 Wt utilizando CH4, gas de síntesis y una corriente simulada de salida de la unidad 
PSA. Con el TO basado en Fe se conseguía la conversión completa de la corriente 
residual PSA a altas temperaturas de reducción. Se estimó que inventarios del 
transportador de Fe de alrededor de 500 kg/MWt eran necesarios para convertir 
completamente la corriente residual PSA a una temperatura de reacción de 880 ºC. La 
adición de una pequeña cantidad de NiO al TO de Fe sólo mejoraba la eficacia de 
combustión a temperaturas de reacción más bajas (> 880 ºC) ya que a alta temperatura la 
eficacia de combustión alcanzada con el transportador de Fe ya era del 100%. El residuo 
de la producción de alúmina (redmud) conseguía conversión completa del gas de síntesis 
a una temperatura de reacción de 880 ºC. Sin embargo, en el caso de CH4 y la corriente 
residual PSA la conversión alcanzada era menor. Se estimó que para conseguir una 
conversión completa de la corriente residual PSA a CO2 y H2O sería necesario un 
inventario de sólidos en el reactor de reducción de alrededor de 1600 kg/MWt.   
 
Rydén y Lyngfelt [55] realizaron un estudio teórico sobre el proceso SR/CLC. Estos 
autores propusieron un diseño preliminar del proceso SR/CLC similar al mostrado en la 
Figura 1.10 y concluyeron que las dimensiones de los reactores eran razonables y que la 
eficacia de reformado de un proceso SR/CLC es la misma que en un proceso de 
reformado convencional. 
 
Descarbonización en una etapa 
 
En este proceso la producción de H2 a partir de metano o gas natural se lleva a cabo en 
una sola etapa utilizando tres reactores. En el primer reactor, al igual que un proceso CLC 
convencional, el metano reacciona con el TO, el cual se reduce, para dar CO2 y H2O 
(R1.8). En el segundo reactor, el vapor de agua reacciona con el TO reducido procedente 
del reactor de reducción para formar hidrógeno (R1.9). La corriente de salida de este 
reactor está compuesta de H2 y H2, por lo que tras una etapa de condensación se obtiene 
H2 de gran pureza. Por último, en el tercer reactor el TO se oxida completamente con aire 
(R1.10). De esta manera se obtiene una corriente de H2 puro sin necesidad de un reactor 
de intercambio shift (WGS) ni una etapa de separación y purificación del H2.  
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Reactor de reducción:   4 Fe2O3 + CH4   8 FeO   + CO2 + 2 H2O  (R1.8) 
Reactor de vapor:         8 FeO +  8/3  H2O   8/3  Fe3O4 +  8/3  H2  (R1.9) 
Reactor de oxidación:   8/3  Fe3O4 +  2/3  O2  4 Fe2O3   (R1.10) 
 
El TO empleado en este proceso, además de las propiedades necesarias para el proceso 
CLC convencional, tiene que tener unas propiedades especiales, como son que debe tener 
más de un estado de oxidación y tiene que reaccionar con H2O para dar H2. Kang y col. 
[56] realizaron un estudio termodinámico sobre 17 materiales distintos para determinar el 
TO más adecuado para el proceso. Entre los materiales estudiados sólo el óxido de Fe 
muestra todas las propiedades necesarias para el proceso.  
 
RO
MeOx
CH4
Aire
RR
N2, O2
CO2
H2O
CO2, H2O
H2O
MeOx-a
H2, H2O
MeOx-a+b
RV
H2
H2O
 
Figura 1.11. Esquema del proceso de  reformado de metano con vapor de agua en dos etapas 
 
Sin embargo este proceso también presenta una serie de inconvenientes, como son: i) 
termodinámicamente el CH4 sólo se convierte totalmente a CO2 y H2O cuando se produce 
el paso de Fe2O3 a Fe3O4, pero en este proceso para que se produzca la reacción R1.9 es 
necesaria la transformación del Fe2O3 al menos a FeO, por lo que parte del CH4 se puede 
quedar sin convertir o pasar a CO y H2. Para minimizar este efecto es necesario que el 
reactor de reducción tenga varias etapas lo que dificulta el proceso; ii) la reacción del FeO 
(o Fe) con el H2O (R1.9) está favorecida termodinámicamente hacia la producción de H2 a 
baja temperatura, lo cual disminuye la velocidad de reacción. Debido a esto, la 
temperatura utilizada en el reactor es un compromiso entre la termodinámica y la cinética, 
lo que lleva consigo la necesidad de usar un gran exceso de vapor de agua para conseguir 
la oxidación del TO, produciendo una importante disminución en la eficiencia del proceso 
por la necesidad de evaporar y condensar gran cantidad de H2O. Estudios sobre este 
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proceso se pueden encontrar en los trabajos de Chiesa y col. [57], Go y col. [58] y Chen y 
col. [59] 
 
Reformado auto-térmico de metano con transportadores sólidos de oxígeno 
 
El reformado auto-térmico de metano con transportadores sólidos de oxígeno, también 
llamado Auto-thermal Chemical-Looping Reforming (CLRa) [60], utiliza los mismos 
principios que la tecnología CLC, pero, como en este caso el producto deseado no es CO2 
y H2O sino que es gas de síntesis (CO+H2), la relación aire/combustible se mantiene baja 
para evitar la oxidación completa del combustible a CO2 + H2O. El trabajo de esta tesis 
doctoral se centra en este proceso, por lo que se va a explicar detalladamente en el 
siguiente apartado. 
 
1.3.  Reformado auto-térmico de metano con transportadores sólidos de 
oxígeno 
 
Al igual que en el proceso CLC, en el proceso CLRa se utilizan dos reactores, 
normalmente de lecho fluidizado, conectados entre sí (Figura 1.12). En el reactor de 
reducción el óxido metálico (MexOy) reacciona con el CH4 normalmente en presencia de 
H2O para dar una mezcla gaseosa de CO + H2 (gas de síntesis). El óxido metálico 
reducido pasa al reactor de oxidación donde se regenera oxidándose con aire, 
obteniéndose a la salida una corriente de N2 o de aire concentrada en N2 que no contiene 
CO2 y por tanto no se emite a la atmósfera.  Las principales reacciones que se producen en 
los dos reactores son: 
 
Reactor de reducción:   CH4 + NiO    Ni + CO + 2 H2 ΔH1200K=211 kJ/mol   (R1.11) 
                                      CH4 + H2O     CO + 3 H2                 H1200K=226 kJ/mol   (R1.12) 
 
Reactor de oxidación:    Ni +  ½ O2    NiO                           ΔH1200K=-234 kJ/mol  (R1.13) 
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Figura 1.12. Esquema del proceso CLRa 
 
Las reacciones que tienen lugar en el reactor de reducción son endotérmicas, mientras que 
la reacción que tiene lugar en el reactor de oxidación es exotérmica, de manera que la 
energía necesaria para convertir el combustible en gas de síntesis en el reactor de 
reducción es suministrado por la reacción de oxidación (R1.13) del reactor de oxidación y 
transportado por el sólido que se encuentra en circulación en el sistema, sin necesidad de 
usar O2 y sin la penalización energética asociada. Por tanto, un aspecto muy importante en 
un proceso CLRa es el balance de entalpía. El calor generado en el reactor de oxidación 
por la reacción R1.13 y transportado por el sólido al reactor de reducción tiene que ser 
suficiente para que tengan lugar las reacciones endotérmicas del reactor de reducción. El 
calor generado en el reactor de oxidación depende de las condiciones de operación, por lo 
que para trabajar en condiciones auto-térmicas y maximizar la producción de H2 es 
necesaria una optimización del proceso.  
 
Las principales ventajas del proceso CLRa son que se produce H2 a partir de metano o gas 
natural sin necesidad de un aporte de energía externo al sistema que implique emisiones 
de CO2, como ocurría en el proceso SMR, y que no es necesario utilizar una costosa etapa 
de separación de aire (ASU) para producir oxígeno, como en los procesos ATR y POX, ya 
que el oxígeno lo aporta el TO.  
 
Según un estudio teórico realizado por Rydén y col. [61] sobre la eficacia que se podría 
obtener con distintas configuraciones de producción de H2 con tecnología CLC, la eficacia 
obtenida en un proceso CLRa trabajando a presión podría llegar a ser 4 puntos superior a 
la obtenida en un proceso SMR con captura de CO2.  
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1.3.1. Transportadores sólidos de oxígeno 
 
Un aspecto clave para el buen funcionamiento de un proceso CLRa es la adecuada 
elección del transportador sólido de oxígeno (TO). Los transportadores de oxígeno deben 
poseer elevada reactividad durante miles de ciclos, tanto durante la reducción como 
durante la oxidación; una elevada resistencia a la atrición para evitar pérdidas de sólido 
elutriado, pues se utilizarán en lechos fluidizados interconectados; una completa 
conversión del metano o gas natural con una alta selectividad a H2 y CO; la mínima o nula 
deposición de carbono y buenas propiedades de fluidización (no aglomerar, atrición baja 
etc.). También deben considerarse en la selección final del transportador otros aspectos 
ambientales y económicos.  
 
Los transportadores sólidos de oxígeno se componen de una fase activa y de una fase 
inerte. La fase activa la constituye un óxido metálico, que es el que transporta el oxígeno 
del reactor de oxidación al de reducción, mientras que la fase inerte la constituye un 
soporte inerte poroso, que proporciona al transportador una elevada área superficial, para 
aumentar la velocidad de reacción y una resistencia mecánica y a la atrición.  
 
Tanto el óxido metálico elegido como fase activa, el soporte utilizado como fase inerte y 
el método de preparación tienen una gran importancia en el comportamiento del TO. Por 
ello, para preparar los transportadores sólidos de oxígeno para el proceso CLRa se ha 
tomado como punto de partida los catalizadores utilizados normalmente en procesos de 
reformado de hidrocarburos y los transportadores desarrollados para el proceso CLC. Así, 
los metales más prometedores para la fase activa son el manganeso, hierro, níquel y cobre 
y los soportes más utilizados son alúmina, titania, sílica o zirconia. El método 
seleccionado para la preparación del TO va a determinar la dispersión de la fase activa 
sobre el soporte y, por tanto, afectará a la posterior estabilidad y reactividad del sólido 
[47, 62-66]. Hay que tener en cuenta que el método de preparación debe ser sencillo y 
aplicable a nivel industrial, de modo que la obtención de grandes cargas de material sea 
poco costosa y rápida. Los principales métodos de preparación utilizados para la 
obtención de transportadores de oxígeno para el proceso CLR que se encuentran en la 
literatura son la granulación criogénica (freeze granulation), el spray drying y la 
impregnación. En la Tabla 1.2 se muestra un listado de todos los transportadores de 
oxígeno desarrollados para el proceso CLR hasta el momento. La mayor parte de ellos se 
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han probado únicamente a nivel de laboratorio, preparando pequeñas cargas que después 
eran analizadas en termobalanza o en pequeños reactores de lecho fijo y lecho fluidizado. 
 
Zafar y col. [41, 67] estudiaron el comportamiento de diferentes transportadores sólidos 
de oxígeno basados en óxidos de Fe, Mn, Ni y Cu, preparados por impregnación y 
soportados en SiO2 y MgAl2O4, en un reactor de lecho fluidizado discontinuo y en una 
termobalanza. Observaron que trabajando a temperatura de reacción alta todos los 
transportadores de oxígeno preparados sobre MgAl2O4 presentaban alta reactividad, tanto 
en la reducción como en la oxidación, sin embargo, los transportadores soportados en 
SiO2 sufrían una considerable pérdida de reactividad y/o problemas de aglomeración con 
el número de ciclos redox. Los transportadores basados en Ni- presentaban la mayor 
selectividad a H2 y CO, mientras que ésta era muy pobre en los transportadores basados 
en Fe-, Cu- y Mn- y además no conseguían conversión completa del CH4. En otro trabajo, 
estos mismos autores [68], observaron que la selectividad hacia la producción de H2 y CO 
era mayor trabajando con un TO NiO/SiO2 que trabajando con un transportador 
CuO/SiO2. Los resultados obtenidos en estos trabajos mostraban que los transportadores 
de oxígeno basados en Ni parecían los más apropiados para el proceso CLRa debido a las 
propiedades catalíticas del Ni. De hecho, el Ni metálico es utilizado como catalizador en 
la mayoría de los procesos de reformado de metano convencionales.  
 
Basándose en estos resultados previos, el análisis de la tecnología CLRa dentro del 
proyecto CACHET se centró en el desarrollo de transportadores sólidos de oxígeno de 
base Ni. Para ello, se prepararon transportadores de base Ni sobre distintos soportes y por 
diferentes métodos. El grupo de investigación del Profesor Lyngfelt de la Universidad de 
Chalmers, Suecia, utilizó la granulación criogénica como método de preparación. En 
trabajos anteriores sobre selección de transportadores de oxígeno para el proceso CLC 
[69, 70], este grupo de investigación había estudiado el efecto del soporte, proporción 
óxido metálico-soporte y temperatura de sinterización sobre las propiedades y el 
comportamiento del transportador. Habían comprobado que cuanto mayor era la 
temperatura de sinterización empleada en la preparación del transportador mayor era la 
resistencia física de las partículas y menor su reactividad y porosidad. De entre 58 
transportadores preparados y analizados, escogieron dos para su estudio como 
transportadores de oxígeno para el proceso CLR: el transportador NiO/NiAl2O3 
sinterizado a 1600 ºC y con un contenido en NiO del 40%, y el transportador 
NiO/MgAl2O4 sinterizado a 1400 ºC y con un contenido en NiO del 60%. Johansson y col. 
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[71] compararon el comportamiento de estos dos transportadores de oxígeno basados en 
Ni, en experimentos continuos y por pulsos en un reactor de lecho fluidizado discontinuo. 
Observaron que el NiO/MgAl2O4 conseguía una conversión mayor del metano, una mayor 
selectividad hacia H2 y CO y una menor tendencia a la formación de carbono.  
 
Basándose en estos resultados, Rydén y col. [72, 73] trabajaron en continuo en una 
instalación de dos lechos fluidizados interconectados entre sí de 500 Wt, con el 
transportador NiO/MgAl2O4. Realizaron dos tipos de experimentos: con alimentación 
seca de gas natural al reactor de reducción y alimentando vapor de agua junto al 
combustible al reactor de reducción. Trabajaron a temperaturas en el reactor de reducción 
entre 820 y 930 ºC. Tanto en los experimentos de reformado seco como en los 
experimentos con vapor de agua consiguieron conversión completa del metano y alta 
selectividad hacia CO y H2. La composición del gas producto a la salida del reactor de 
reducción estuvo cercana al equilibrio termodinámico. Encontraron que alimentando 
vapor de agua al reactor de reducción se conseguía una producción de H2 mayor y se 
evitaban los problemas de formación de carbono encontrados en los experimentos de 
reformado seco. 
 
Posteriormente, Rydén y col. [74] analizaron el comportamiento de un transportador de 
base Ni, preparado también por granulación criogénica, y soportado sobre Mg-ZrO2 en un 
reactor de lecho fluidizado discontinuo y en la planta CLR de 500 Wt. Observaron que la 
conversión del CH4 era prácticamente completa y la distribución de productos era la 
deseada para el proceso CLR. Encontraron que había deposición de carbono cuando no se 
alimentaba vapor de agua al reactor de reducción. 
 
El método de granulación criogénica es útil para preparar partículas de transportadores de 
oxígeno en pequeñas cantidades, para probarlas en instalaciones a nivel de laboratorio, 
pero no es adecuado para preparar transportadores de oxígeno a gran escala. Por ello, se 
utilizó el método industrial de spray drying, sencillo y con un coste razonable, para la 
preparación de algunas muestras con los mismos materiales utilizados con el método 
anterior y contenidos de NiO del 40% [66]. Estas muestras fueron preparadas por el 
Flemish Institute of Research and Technology (VITO), Bélgica, y analizadas por el grupo 
de investigación de la Universidad de Chalmers. Determinaron las propiedades físico-
químicas de las partículas preparadas y estudiaron su comportamiento en lecho fluidizado 
discontinuo y continuo. Observaron que las partículas preparadas por spray drying 
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presentaban  características similares a las preparadas mediante granulación criogénica. 
De este modo se comprobó que la producción de partículas a gran escala se podía llevar a 
cabo sin dificultades.  
 
Simultáneamente a los estudios realizados por la Universidad de Chalmers, y en 
colaboración con ellos y con la Universidad Tecnológica de Viena, Austria,  nuestro 
grupo de investigación del Instituto de Carboquímica desarrolló y analizó transportadores 
de oxígeno basados en Ni- y preparados básicamente por impregnación. Los resultados de 
este estudio forman parte de esta tesis doctoral y se comentarán con profundidad en el 
Capítulo 2.  
 
Tabla 1.2.  Transportadores sólidos de oxígeno estudiados para el proceso CLR 
Óxido 
Metálico (%) 
Soporte 
Método 
preparación 
Laboratorio Planta continuo 
Tiempo 
operación 
(h)a 
Referencia 
NiO       
20 MgAl2O4 FG  CLR 500 W 50 72 
36 MgAl2O4 IMP TGA   41 
60 MgAl2O4 FG  CLR 500 W 40 73 
40 NiAl2O4 + 
MgAl2O4 
SD  CLR 140 kW 20 83 
35 SiO2 IMP TGA, bFB   41,67 
40 ZrO2-MgO FG bFB CLR 500 W 24 74 
CuO       
43 MgAl2O4 IMP TGA   67 
40 SiO2 IMP TGA, bFB   67,68 
Fe2O3       
32 MgAl2O4 IMP TGA   41 
40 MgAl2O4 FG FxB   83 
39 SiO2 IMP TGA, bFB   67 
Mn2O3       
47 SiO2 IMP TGA, bFB   41,67 
46 MgAl2O4 IMP TGA   41 
TOTAL     295  
           a Tiempo de operación en plantas en continuo 
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1.3.2. Diseño de reactores  
 
El desarrollo del proceso CLRa en cuanto al diseño y configuración de los reactores está 
unido al desarrollo del proceso CLC, ya que la principal diferencia entre ambos es el 
caudal de sólidos en circulación necesario entre los reactores de reducción y oxidación, 
siendo menor en el caso del proceso CLRa.  
 
El grupo del profesor Lyngfelt de la Universidad de Chalmers presentó, en el año 2001, el 
diseño de un reactor atmosférico de CLC formado por un “riser” de alta velocidad para el 
reactor de oxidación y un lecho fluidizado de baja velocidad para el reactor de reducción 
[75]. La preferencia por esta configuración se basa en la reactividad del TO. La mayoría 
de los transportadores de oxígeno demandan un mayor tiempo de residencia para la 
reacción de reducción que para la de oxidación. El “riser” realiza el transporte del 
material sólido para su circulación cumpliendo dos objetivos: proporcionar suficiente 
oxígeno al transportador para la conversión del combustible a CO e H2 y garantizar un 
flujo de sólidos calientes que suministren la energía necesaria para las reacciones 
endotérmicas en el lecho fluidizado de reducción.  
 
Basados en esta configuración, en el año 2004, Kronberger y col.[76], de la Universidad 
Tecnológica de Viena, presentaron un modelo de flujo para encontrar los parámetros 
críticos del diseño de un sistema CLC de 300 Wt y en el año 2005 presentaron el diseño 
conceptual de una planta térmica de 10 kWt a presión atmosférica [77].  El reactor de 
reducción puede ser un lecho burbujeante con rebosadero y el reactor de oxidación puede 
ser burbujeante [27, 30, 31, 76] o circulante [78, 79]. 
 
Más recientemente, en el año 2009, la Universidad Tecnológica de Viena [80] construyó 
una planta piloto de 120-140 kWt con una configuración con doble lecho fluidizado 
circulante (DCFB). En este sistema, el reactor de reducción se encuentra en un régimen 
turbulento y el reactor de oxidación es un lecho con transporte de sólidos.  
 
Un diseño de lecho fluidizado circulante en forma anular fue utilizado en 2006 por Son y 
Kim [48]. En este diseño tanto el reactor de reducción como el reactor de oxidación son 
lechos fluidizados burbujeantes concéntricos para optimizar la transferencia de calor de la 
reacción de oxidación hacia la de reducción. Sin embargo, esta configuración requiere de 
cuatro reactores y por tanto es más compleja que las anteriores. 
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Noorman y col. [81] propusieron recientemente un sistema de dos reactores de lecho fijo. 
La principal ventaja de esta tecnología es que se puede evitar intrínsecamente la 
separación de gases y partículas. Sin embargo, se requiere colocar al menos dos reactores 
en paralelo para lograr una alta eficiencia del proceso en continuo. El requerimiento de un 
sistema sofisticado de válvulas operando a temperaturas altas para la conmutación de 
gases y una deficiente transferencia de calor en el lecho fijo son los principales problemas 
para la implementación de este diseño a gran escala. 
 
1.3.3. Estado actual del desarrollo del proceso CLRa 
 
Diseño de reactores 
 
El estado de desarrollo de las diferentes configuraciones del diseño de reactores es muy 
diferente. Así mientras que ya se ha probado esta tecnología en una planta piloto de 140 
kWt (Figura 1.13), la cual ha sido diseñada y construida por el grupo de investigación del 
Dr. T. Pröll de la Universidad Tecnológica de Viena basándose en el diseño propuesto por 
Kolbitsch et al. [80] de configuración en doble lecho fluidizado circulante (DCFB) y se 
está construyendo construir una planta de 1 MWt en la Universidad Técnica de Darmstadt, 
Alemania [82], utilizando también dos lechos fluidizados circulantes, los conceptos 
alternativos (lecho fijo, etc.) para el proceso CLC ni siquiera se han demostrado a escala 
de laboratorio. 
 
Desarrollo de transportadores sólidos de oxígeno 
 
Para analizar el escalado del proceso CLR, VITO prepararó por spray drying dos cargas 
grandes de los transportadores NiO/NiAl2O4 (60 % NiO) y NiO/MgAl2O4 (40 % NiO), los 
cuales se probaron por el grupo de investigación del Dr. T. Pröll en la planta piloto de 140 
kWt de la Universidad Tenológiaca de Viena. En la experimentación se utilizó una mezcla 
50:50 de los dos transportadores de oxígeno y como combustible gas natural [83]. Se 
estudió el efecto de la temperatura del reactor de reducción y de la relación molar 
aire/combustible sobre la distribución del gas producto. Se observó que un aumento de la 
temperatura del reactor de reducción producía un aumento en la conversión del metano, 
que la composición del gas a la salida del reactor de reducción era la correspondiente al 
equilibrio termodinámico y no se detectó formación de carbono en ningún caso. Además 
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este grupo de investigación consiguió demostrar que el proceso CLR puede trabajar en 
condiciones auto-térmicas. 
 
  
                             
Figura 1.13. Esquema y fotografía  de la planta piloto CLR de 140 kWt. Universidad Tecnológica de Viena 
 
Finalmente cabe destacar que tanto en los estudios realizados en la Universidad de 
Chalmers como en el Instituto de Carboquímica y en la Universidad de Viena, los 
transportadores de oxígeno analizados no presentaron signos de aglomeración ni 
problemas de fluidización y la pérdida de finos debido a la atrición fue despreciable. 
Además, no se observaron cambios importantes en las propiedades físico-químicas de los 
transportadores de oxígeno. A la vista de estos resultados se concluyó que los 
transportadores de oxígeno basados en Ni- y soportados en MgAl2O3 y Al2O3 pueden 
tener un largo tiempo de vida siendo adecuados para un sistema CLRa.  
 
Aunque los transportadores de oxígeno basados en Ni- presentan un excelente 
comportamiento para ser utilizados en el proceso CLRa tienen como inconvenientes la 
toxicidad y el alto precio del níquel, por lo que actualmente se están realizando estudios 
para encontrar transportadores de oxígeno que no presenten esos inconvenientes y posean 
alta reactividad y selectividad hacia CO e H2. Rydén y col. [84] han probado como 
transportadores de oxígeno en un reactor de lecho fijo perosvkitas tipo LaxSr1-xFeO3-δ, 
Fe2O3/MgAl2O4 y Mn3O4/MgZrO2. También estudiaron el efecto que provocaba en el 
comportamiento de los transportadores anteriores la adición de una pequeña cantidad de 
un TO basado en Ni- (NiO/MgAl2O3). Observaron que el transportador Mn3O4/MgZrO2, 
con y sin NiO/MgAl2O3, no es adecuado para un proceso CLRa, ya que presentaba alta 
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selectividad hacia CO2 y H2O. Por el contrario, tanto las perosvkitas LaxSr1-xFeO3-δ como 
el TO Fe2O3/MgAl2O4, con y sin NiO/MgAl2O3, mostraban alta selectividad hacia H2 y 
CO, por lo que pueden ser adecuados como transportadores de oxígeno en un proceso 
CLRa, pero se desconoce todavía la durabilidad de sus propiedades químicas y mecánicas, 
por lo que es necesario estudiar su comportamiento en reactores de lecho fluidizado en 
continuo para conocer la evolución de sus propiedades con el tiempo y su 
comportamiento frente a la atrición y aglomeración. 
 
1.4. Trabajo realizado y aportaciones 
 
Como se ha comentado anteriormente, un aspecto clave para el buen funcionamiento de 
un proceso CLRa es la elección adecuada del transportador sólido de oxígeno. Tanto el 
óxido metálico elegido como fase activa, el soporte utilizado como fase inerte y el método 
de preparación tienen una gran importancia en el comportamiento del TO. De los óxidos 
metálicos propuestos como fase activa del TO, el NiO es el que presenta las 
características más apropiadas para el proceso CLRa debido en gran parte a sus 
propiedades catalíticas. De manera que el primer objetivo de este trabajo fue la selección 
de un TO de base Ni adecuado para el proceso CLRa. Para ello, se preparararon distintos 
transportadores de oxígeno basados en Ni mediante varios métodos y utilizando diferentes 
soportes. La selección se realizó en base a los resultados obtenidos en termobalanza y en 
un reactor de lecho fluidizado discontinuo, ya que los experimentos realizados en estas 
instalaciones nos permiten conocer la reactividad, la distribución de productos, la 
resistencia a la atrición, así como la tendencia a la deposición de carbono y aglomeración 
y el mantenimiento de las propiedades físico-químicas con los ciclos redox de los 
distintos transportadores estudiados.  
 
Una vez seleccionados los transportadores de oxígeno, se analizó su comportamiento en 
una planta CLR en continuo de 900 Wt. Esta instalación permitió estudiar el 
comportamiento del transportador en condiciones más similares a las existentes en una 
planta CLR a escala industrial. Se analizó el efecto de las condiciones de operación, tales 
como la relación molar TO/combustible, relación molar H2O/CH4 y la temperatura del 
reactor de reducción sobre el rendimiento a H2, la formación de carbono y la integridad 
del TO.  
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Análisis termodinámicos realizados por Rydén y Lyngfelt (2004) [61] sobre las distintas 
opciones de producción de H2 utilizando la tecnología de Chemical-Looping mostraban 
que la eficiencia de un sistema CLRa sería mucho mayor si se trabajara a presión. Por lo 
tanto, se consideró conveniente estudiar el efecto de la presión de trabajo sobre la 
conversión de CH4, la composición del gas producto y la formación de carbono obtenidas 
con los transportadores de oxígeno seleccionados. También se analizó el efecto de la 
presión de trabajo sobre la integridad del transportador. Este estudio se realizó en una 
instalación equipada con un reactor de lecho fluidizado con alimentación continua de 
sólido que puede trabajar hasta 10 atmósferas de presión.  
 
La determinación de la cinética de las reacciones que tienen lugar tanto en el reactor de 
reducción como en el de oxidación es esencial para el diseño de sistemas CLR. El 
inventario de sólidos en los reactores de reducción y de oxidación para transferir el 
oxígeno necesario para las reacciones está relacionado con la reactividad del TO. En el 
reactor de reducción, además de las reacciones gas-sólido del TO con CH4, H2 y CO, 
tienen lugar otras reacciones de reformado de metano debido a la presencia del Ni 
metálico formado. Por tanto, se determinaron tanto los parámetros cinéticos de las 
reacciones de reducción con CH4, CO, H2 y de la reacción de oxidación con oxígeno, 
como los parámetros cinéticos de las reacciones de reformado. La cinética de las 
reacciones gas-sólido se determinaron a partir de experimentos realizados en una 
termobalanza y la cinética de las reacciones de reformado catalizadas por Ni se 
determinará en un reactor de lecho fijo.  
 
Una de las principales ventajas del proceso CLRa es que la producción de H2 se lleva a 
cabo sin la necesidad de un aporte exterior de energía. Por ello, un aspecto muy 
importante en el diseño del proceso CLRa es el balance global de entalpía en el sistema. 
La reacción de oxidación del TO es muy exotérmica mientras que las reacciones del 
reactor de reducción son muy endotérmicas, de manera que la energía necesaria para que 
tengan lugar las reacciones endotérmicas del reactor de reducción es suministrada por el 
caudal de sólidos en circulación procedente del reactor de oxidación a alta temperatura. 
La energía generada en el reactor de oxidación debe ser suficiente para cumplir el balance 
de energía del sistema sin la necesidad de un aporte de energía exterior al sistema CLR. 
Por tanto, para optimizar el proceso CLRa es necesario determinar las condiciones de 
operación en las que el proceso trabaje en régimen auto-térmico, siendo la producción de 
H2 la máxima posible. Para ello, se realizaron balances de materia y energía al sistema 
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CLR variando los principales parámetros de operación, como la relación molar oxígeno-
combustible, el caudal de sólidos en circulación y/o la relación molar H2O/CH4.  
 
Los artículos que componen esta memoria y que se numeran a continuación (I a VI) son el 
resultado de los diferentes estudios realizados sobre el reformado de metano con 
transportadores sólidos de oxígeno de base Ni: 
 
I. de Diego L.F., Ortiz M., Adánez J., García-Labiano F., Abad A., Gayán P. Synthesis gas 
generation by chemical-looping reforming in a batch fluidized bed reactor using Ni-based 
oxygen carriers. Chemical Engineering Journal 2008; 144:289-98. Factor de impacto 2010: 
3.074  
 
II. de Diego L.F., Ortiz M., Adánez J., García-Labiano F., Abad A., Gayán P. Hydrogen 
production by chemical-looping reforming in a circulating fluidized bed reactor using Ni-
based oxygen-carriers. Journal of Power Sources 2009;192:27-34. Factor de impacto 2010: 
4.283 
 
III. Ortiz M., de Diego L.F., Abad A., García-Labiano F., Gayán P., Adánez J. Hydrogen 
production by auto-thermal chemical-looping reforming in a pressurized fluidized bed 
reactor using Ni-based oxygen carriers. International Journal of Hydrogen Energy 2010; 
35:151-160. Factor de impacto 2010: 4.053 
 
IV. Dueso C., Ortiz M., Abad A., García-Labiano F., de Diego L.F., Gayán P., Adánez J. 
Reduction and oxidation kinetics of nickel-based oxygen carriers for chemical-looping 
combustion and chemical-looping reforming. Enviado a Chemical Enginerring Journal. 
Factor de impacto 2010: 3.074 
 
V. Ortiz M., de Diego L.F., Abad A., García-Labiano F., Gayán P., Adánez J.  Catalytic 
activity of two Ni-based oxygen-carriers for chemical-looping processes wirh methane. 
Enviado a Energy & Fuels. Factor de impacto 2010: 2.444. 
 
VI. Ortiz M., Abad A., de Diego L.F., García-Labiano F., Gayán P., Adánez J. 
Optimization of hydrogen production by chemical-looping auto-thermal reforming 
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working with Ni-based oxygen-carriers. International Journal of Hydrogen Energy 2011; 
36:9663-9672. Factor de impacto 2010: 4.053 
 
Mi contribución como autora en cada uno de los artículos de esta memoria ha sido: 
 
Artículos II, III, V, y VI,  responsable de la parte experimental, del análisis de los 
resultados y de la redacción del artículo. 
Artículo I, responsable de la parte experimental y del análisis de los resultados. 
Artículo IV, participación en la parte experimental y del análisis de los resultados. 
 
El Capítulo 2 presenta un resumen de la parte experimental, de los resultados obtenidos y 
de las  discusiones más relevantes. 
 
Además, he participado en los siguientes trabajos presentados a congresos: 
 
1. Ortiz M., Adánez J., de Diego L.F. Reformado de metano con transportadores 
sólidos de oxígeno. Chemical Looping Reforming. II Jornada de Jóvenes 
Investigadores de Aragón, Zaragoza (España), Noviembre de 2006. 
 
2. de Diego L.F., García-Labiano F., Gayán P., Abad A., Dueso C., Forero C.R., 
Ortiz M. Desarrollo de transportadores de oxígeno para la combustión de gases 
con captura de CO2. IX Reunión del Grupo Español del Carbón, Teruel (España), 
Octubre de 2007. 
 
3. Ortiz M., Adánez J., de Diego L.F., García-Labiano F., Gayán P., Abad A. 
Reformado de metano con transportadores sólidos de oxígeno. Chemical Looping 
Reforming. IX Reunión del Grupo Español del Carbón, Teruel (España), Octubre 
de 2007. 
 
4. de Diego L.F., Ortiz M., Adánez J., García-Labiano F., Abad A., Gayán P. 
Producción de hidrógeno por reformado autotérmico de metano con 
transportadores sólidos de oxígeno de base níquel. III Congreso nacional de Pilas 
de Combustible (CONAPPICE 2008), Zaragoza (España), Septiembre de 2008. 
 
Capítulo 1   
 
34 
5. de Diego L.F., Ortiz M., García-Labiano F., Adánez J., Abad A., Gayán P. 
Synthesis gas generation by chemical-looping reforming using a Ni-based oxygen 
carrier. 9th International Conference on Greenhouse Gas Control Technologies-
GHGT9, Washington DC (USA), Noviembre 2008. Publicado en la revista 
Energy Procedia 2009; 1:3-10. 
 
6. Ortiz M., de Diego L.F., Adánez J. Producción de gas de síntesis por reformado 
de metano con transportador sólido de oxígeno de base níquel. III Jornada de 
Jóvenes Investigadores de Aragón, Zaragoza (España), Diciembre 2008. 
 
7. Ortiz M., de Diego L.F., Gayán P., García-Labiano F., Abad A., Adánez J. 
Synthesis gas generation by autothermal chemical-looping reforming in a 
pressurized fluidized bed reactor using a Ni-based oxygen carrier. IV 
International Conference on Clean Coal Technologies-CCT2009, Dresden 
(Alemania),  Mayo 2009. 
 
8. Ortiz M., de Diego L.F., Gayán P., Pans M.A., García-Labiano F., Abad A., 
Adánez J. Hydrogen production coupled with CO2 capture by chemical-looping 
combustion using  mixed Fe-Ni oxygen Carriers. 1st International Conference on 
Chemical Looping, Lyon (Francia), Marzo 2010. 
 
9. Dueso C., Ortiz M., García-Labiano F., Abad A., de Diego L.F., Gayán P.,  
Adánez J. Reduction and oxidation kinetics of a Ni-based oxygen carrier for CLC 
prepared by impregnation. i-SUP2010: Innovation for Sustainable Production, 
Brujas (Bélgica), Abril 2010. 
 
10. Pans M.A., Ortiz M., Gayán P., Adánez J. Producción de H2 con captura de CO2 
por reformado de metano con transportadores sólidos de oxígeno. X Reunión del 
Grupo Español del Carbón (GEC), Girona (España), Mayo 2010. 
 
11. Ortiz M., Gayán P., de Diego L.F, García-Labiano F., Abad A., Pans M.A., 
Adánez J. Producción de H2 con captura de CO2 por reformado de metano 
integrado con un sistema de Chemical-looping combustión. IV Congreso nacional 
de Pilas de Combustible (CONAPPICE 2010), Sevilla (España), Junio 2010.  
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12. Ortiz M., Abad A., de Diego L.F., Gayán P., García-Labiano F., Adánez J. 
Optimization of a Chemical-Looping Auto-Thermal Reforming System Working 
with a Ni-based Oxygen-Carrier. 10th International Conference on Greenhouse Gas 
Control Technologies-GHGT10, Amsterdam, Holanda, Septiembre 2010. 
Publicado en la revista Energy Procedia 2011; 4:425-43 
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2.1. Objetivos y plan de trabajo 
 
Los objetivos planteados en este trabajo fueron desarrollar, caracterizar y seleccionar 
transportadores sólidos de oxígeno de base NiO para su uso en un sistema de reformado 
auto-térmico de metano con transportadores sólidos de oxígeno (CLRa), demostrar la 
viabilidad del proceso CLRa y conocer los fundamentos del proceso para su optimización. 
 
Se seleccionó el óxido de níquel para su uso como fase activa debido a que presenta 
numerosas ventajas respecto a otros óxidos metálicos, como son una elevada capacidad de 
transporte de oxígeno y reactividad con distintos gases combustibles, capacidad de 
trabajar a altas temperaturas debido al elevado punto de fusión del óxido de níquel y del 
níquel metálico y sus buenas propiedades como catalizador para la reacción de reformado 
de CH4. Sin embargo también presenta algunos inconvenientes con respecto a otros 
óxidos metálicos, como son el mayor coste del níquel y su toxicidad. Por ello, con el fin 
de disminuir el coste final del transportador, se propusó como objetivo conseguir 
transportadores de oxígeno con un contenido de fase activa bajo, manteniendo unas 
características adecuadas para el proceso de reformado auto-térmico de metano con 
transportadores sólidos de oxígeno. 
 
Para tratar de alcanzar los objetivos propuestos, se prepararon distintos TO mediante 
varios métodos y utilizando diferentes soportes. Para seleccionar los TO más adecuados 
entre los materiales preparados, se realizaron experimentos consistentes en multiciclos 
reducción-oxidación en una termobalanza y en un reactor de lecho fluidizado discontinuo. 
Estos ensayos permitieron conocer las reactividades de los TO con distintos gases de 
reacción, distribuciones de productos gaseosos formados, resistencia a la atrición, 
comportamiento respecto a la aglomeración, tendencia a la deposición de carbono y el 
mantenimiento de las propiedades físicas y químicas con los ciclos redox, tal y como se 
muestra en el Artículo I. Las propiedades estructurales analizadas fueron la superficie 
específica medida por fisisorción de N2, la estructura cristalina medida por difracción de 
rayos X (XRD), la distribución de tamaño de poros medida por porosimetría de mercurio, 
la dureza mediante la resistencia a la rotura y las especies reactivas mediante reducciones 
a temperatura programada (TPR). Además se estudió la estructura de las partículas y la 
distribución del níquel en su interior mediante análisis SEM-EDX de partículas enteras y 
cortadas. 
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Una vez seleccionados los TO que presentaban  las mejores características para su uso en 
el proceso CLR, se analizó su comportamiento en una instalación de 900 Wt con 
circulación de sólidos en continuo utilizando CH4 como combustible. En el Artículo II se 
muestran los principales resultados obtenidos en el estudio, donde se analizó la influencia 
de las principales variables de operación que afectan al proceso, como la temperatura del 
reactor de reducción, la relación molar oxígeno-combustible y la relación molar H2O/CH4, 
sobre el rendimiento a H2 y la formación de carbono. La experimentación en esta planta 
permitió demostrar la viabilidad del proceso CLRa, evaluar la resistencia a la atrición de 
los TO en la operación en continuo en condiciones más próximas a las de una planta 
CLRa industrial y demostrar la validez de los TO desarrollados. También se muestra en 
este artículo un estudio del efecto del tiempo de operación sobre la integridad de las 
partículas de los TO. 
 
Posteriormente se analizó el efecto de la presión de trabajo sobre el proceso de reformado 
auto-térmico CLRa. Este estudio se realizó en una instalación equipada con un reactor de 
lecho fluidizado con alimentación continua de sólido que podía trabajar hasta 10 
atmósferas de presión. En el Artículo III se muestra el estudio del efecto de la presión 
sobre el rendimiento a H2, formación de carbono e integridad de los TO. 
 
Para realizar el diseño, simulación y optimización del proceso CLRa es necesario conocer 
la cinética de las reacciones que se producen en el proceso. La cinética de las reacciones 
de oxidación y de reducción con CH4, H2 y CO de los TO se determinó mediante 
experimentos en una termobalanza, como se muestra en el Artículo IV. En la etapa de 
reducción se estudió por separado la cinética de las reacciones del NiO y del NiAl2O4 con 
los gases combustibles, ya que ambas fases (NiO y NiAl2O4) estaban presentes en los TO 
y eran activas para la reacción, aunque con reactividades muy diferentes. En el artículo IV 
se muestra el modelo de reacción elegido y los experimentos realizados en termobalanza 
para el cálculo de los parámetros cinéticos correspondientes. 
 
El níquel metálico formado durante la reducción de los TO en el reactor de reducción 
cataliza la reacción de reformado de CH4, por lo tanto fue también necesario determinar la 
cinética de esta reacción. Para la determinación de la cinética de la reacción de reformado 
se realizaron experimentos en un reactor de lecho fijo con los TO seleccionados (Artículo 
V). 
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Finalmente se realizó una optimización del proceso CLRa desde el punto de vista de la 
producción de H2. Para ello, se realizaron balances de materia y energía en el sistema 
CLR para determinar las condiciones de operación en las que el proceso trabaja en 
régimen auto-térmico y la producción de H2 es la máxima posible (Artículo VI). Además, 
de cara a su uso a nivel industrial, se realizó una integración global del sistema CLR con 
un reactor de intercambio shift (WGS) y con los precalentadores de alimentación de los 
gases a los reactores de reducción y oxidación.  
 
2.2. Preparación, caracterización y selección de transportadores sólidos 
de oxígeno de base NiO 
 
2.2.1.  Preparación de transportadores sólidos de oxígeno 
 
Los TO son combinaciones de un óxido metálico como fase activa que aporta el oxígeno 
necesario para la reacción y un inerte que actúa como soporte o matriz proporcionando 
dureza, estabilidad y superficie de reacción. La elección del soporte y del método de 
preparación van a ser determinantes para las propiedades posteriores del TO, como el 
grado de dispersión de la fase metálica, la interacción metal-soporte y la resistencia 
mecánica de las partículas. Además, debe tenerse en cuenta el escalado posterior del 
proceso. Un método de preparación adecuado permite preparar cargas importantes de 
material de modo rápido y económico, con procesos aplicables fácilmente, no sólo a nivel 
de laboratorio sino también a nivel industrial. 
 
En este trabajo, como se ha comentado anteriormente, se ha seleccionado NiO como fase 
activa por sus ventajas respecto a otros óxidos metálicos y Al2O3 como soporte debido a 
su disponibilidad comercial, a sus buenas propiedades de fluidización y estabilidad 
térmica, y a la posibilidad de su uso en la producción de partículas a gran escala. 
 
Se prepararon distintos TO basados en NiO sobre diferentes soportes y por diferentes 
métodos. Los soportes utilizados fueron -Al2O3 comercial (Puralox NWa-155, Sasol 
Germany GmbH), -Al2O3 (obtenida por calcinación de -Al2O3 a 1100 ºC durante 2 
horas) y -Al2O3 (obtenida por calcinación de -Al2O3 a 1150 ºC durante 2 horas) y los 
métodos de preparación usados fueron la impregnación con humedad incipiente y el 
método de deposición-precipitación. En la Tabla 2.1 se muestran las propiedades físicas  
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de los soportes utilizados. En total se prepararon cinco TO que se designaron con los 
símbolos químicos referidos al óxido metálico, seguidos del contenido de fase activa 
como fracción en peso y el inerte usado como soporte: NiO21-Al2O3, NiO16-Al2O3, y 
NiO11-Al2O3, preparados por impregnación con humedad incipiente y NiO28-Al2O3 y 
NiO26-Al2O3, preparados por deposición-precipitación. 
 
Tabla 2.1. Propiedades físicas de los soportes utilizados 
 
Soporte Densidad (g/cm3) Porosidad (%) 
-Al2O3 1.3 55.4 
-Al2O3 1.7 55.0 
-Al2O3 2 47.3 
  
El método de impregnación con humedad incipiente consistió en la adición de un 
volumen de solución saturada de nitrato de níquel (4.2 M) igual al volumen total de poros 
de las partículas del soporte. La solución acuosa saturada se añadió lentamente a las 
partículas del soporte, las cuales se encontraban con agitación a temperatura ambiente. La 
carga deseada de fase activa (%NiO) se logró mediante la aplicación de pasos sucesivos 
de impregnación - calcinación.  La calcinación se realizó en una mufla a 550 oC en 
atmósfera de aire durante 30 minutos para descomponer el nitrato de níquel en óxido de 
níquel. Por último, el TO se estabilizó en una mufla durante 1 hora a 950 oC en atmósfera 
de aire [85]. 
 
El método de precipitación-deposición proporciona una buena distribución del metal 
activo (níquel en este caso) sobre la superficie del soporte [86]. En este método se utiliza 
un agente precipitante que aumenta el pH de la solución para que se formen grupos 
hidroxilo. En este trabajo se utilizó urea como agente precipitante, debido a que su 
reacción de descomposición en medio acuoso es lenta. Los grupos hidroxilo se forman 
lenta y uniformemente a través de los poros de las partículas y la precipitación en forma 
de hidróxido de níquel tiene lugar de forma más homogénea. De este modo se consiguen 
óxidos metálicos estables y altamente dispersos después del tratamiento térmico. 
 
Para la preparación de los TO por este método se utilizaron disoluciones de nitrato de 
níquel 4.2 M y de urea 3 ó 6 M y se seleccionó una relación urea/níquel de 1.9. Las 
cantidades deseadas de nitrato y de urea se introdujeron en un matraz junto con el soporte  
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a impregnar. Durante la primera hora se mezclaron con agitación y se calentaron hasta 90 
ºC. Después se dejaron reaccionar a dicha temperatura durante 20 horas con agitación. El 
precipitado obtenido se filtró y se lavó con agua destilada y, posteriormente, se secó a 100 
ºC durante una noche antes de calcinarlo a 950 ºC durante 1 hora. El contenido final de 
NiO depositado en la muestra se determinó por dos vías: i) por diferencia entre el Ni 
añadido a la solución inicial y el Ni que quedó en la disolución después de la deposición, 
el cual se determinó mediante el análisis de la disolución restante con un espectrómetro de 
emisión atómica (ICP) Jobin Ybon 2000 y ii) por análisis termogravimétrico del sólido 
resultante, midiendo la pérdida de peso durante la reducción del NiO usando como gas 
reductor un 15% de H2. Con ambos métodos se obtuvieron los mismos valores. 
 
2.2.2. Caracterización físico-química de transportadores sólidos de oxígeno  
 
Tanto los TO frescos, es decir aquellos que no han sido sometidos a reacción, como los 
usados, aquellos que han tenido algún tiempo de reacción, se caracterizaron física y 
químicamente mediante el empleo de diferentes técnicas, con el fin de conocer los 
posibles cambios que pudiesen haber experimentado las partículas en cada uno de los 
experimientos realizados.  
 
La fuerza necesaria para fracturar una partícula se midió en un aparato Shimpo FGN-5X y 
la resistencia a la rotura o dureza mecánica se consideró como el valor promedio de al 
menos 20 mediciones.  La distribución de tamaño de partículas (PSD) se determinó con 
un equipo LS 13 320 de Beckman Coulter. La porosidad y distribución de tamaño de 
poros se analizó mediante porosimetría de mercurio en un equipo Quantachrome 
PoreMaster 33. El área superficial se determinó con el método Brunauer-Emmett-Teller 
(BET) usando un equipo Micromeritics ASAP 2020. La identificación de las especies 
químicas cristalinas se llevó a cabo en un equipo de difracción de rayos X (XRD) Bruker 
AXS D8 Advance, equipado con un monocromador de haz difractado de grafito, con 
radiación Ni-filtrada "Cu K". La microestructura de las partículas y la distribución de los 
elementos en el sólido fueron analizados en  un microscopio electrónico de barrido (SEM) 
Hitachi S-3400 N de presión variable hasta 270 Pa, con un analizador EDX Röntec 
XFlash de Si(Li). Para analizar la sección interna de las partículas estas fueron embebidas 
en una resina, cortadas con un disco de diamante y pulidas. Las especies químicas 
reactivas se determinaron a partir de los perfiles de reducción a temperatura programada 
(TPR) obtenidos bien en un aparato Micrometrics Autochem II 2920 usando H2 como gas 
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reactante y calentando a una velocidad de 10 ºC/min desde 110 ºC hasta 950 ºC, o bien en 
una TGA usando H2 como gas reluctante y calentando a una velocidad de 20 ºC/min 
edesde temperatura ambiente hasta 950 ºC. 
 
La Tabla 2.2 presenta un resumen de las principales propiedades de los TO frescos 
estudiados en este trabajo. Se puede observar que los TO soportados sobre α-Al2O3 tienen 
mayor densidad y resistencia a la rotura que los soportados sobre γ-Al2O3 y que los TO 
preparados por el método de precipitación-deposición tienen mayor densidad y dureza que 
los preparados por el método de impregnación con humedad incipiente. La diferencia en 
los valores de superficie BET que presentan los TO se debe principalmente al soporte 
utilizado. La superficie específica del soporte Al2O3 es mucho mayor que la del soporte 
α-Al2O3 por lo que los transportadores preparados sobre Al2O3 tienen una mayor 
superficie BET que los preparados sobre α-Al2O3. Los patrones XRD obtenidos 
mostraban la formación de la espinela NiAl2O4 en todos los transportadores de oxígeno.  
 
Tabla 2.2. Propiedades físicas y composición de los TO.  
 
Transportador 
Método de 
preparación 
(*) 
Densidad 
(g/cm3) 
Resistencia 
a la rotura 
(N) 
Porosidad 
(%) 
BET 
(m2/g) 
XRD 
NiO21-γAl2O3 
Impregnación 
(2) 
1.6 2.6 51.6 83.4 
-Al2O3  
NiAl2O4 
NiO16-Al2O3 
Impregnación 
(2) 
2.0 3.3 48.6 8.2 
-Al2O3, 
NiO, 
NiAl2O4 
NiO11-αAl2O3 
Impregnación 
(2) 
2.3 4.2 42.4 7 
α-Al2O3 
NiAl2O4 
NiO 
NiO28 -Al2O3 
Precipitación-
deposición 
1.8 4.3 46.5 77.5 
-Al2O3, 
NiAl2O4 , 
NiO 
NiO26-Al2O3 
Precipitación-
deposición 
2.6 5.1 41.5 13.2 
-Al2O3, 
NiAl2O4 , 
NiO 
(*) En paréntesis aparece el número de impregnaciones realizadas en la preparación de cada transportador. 
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2.2.3. Reactividad de los transportadores sólidos de oxígeno en TGA 
 
Una vez realizada la caracterización físico-química de los TO se analizó su reactividad, 
tanto en la reacción de reducción como en la de oxidación. Esta reactividad se determinó 
por análisis termogravimétrico (TGA), el cual se basó en la medición de la variación del 
peso con respecto al tiempo a una determinada temperatura. En el caso de análisis de TO, 
el cambio de peso experimentado se debe a procesos de oxidación y reducción de los 
óxidos metálicos que constituyen la fase activa del TO. Los experimentos en TGA 
permiten analizar la reactividad de los TO bajo condiciones bien definidas y en ausencia 
de complejos factores de fluidización como por ejemplo la atrición de las partículas.  
 
2.2.3.1. Descripción de la instalación 
 
El equipo experimental utilizado para el análisis de la reactividad de los TO consta 
principalmente de un sistema de alimentación de gases, una termobalanza CI Electronics 
y un sistema de recogida de datos. La termobalanza consta fundamentalmente de una 
microbalanza situada en la parte superior o cabeza, un reactor de cuarzo, un horno 
eléctrico donde está situado el reactor y un sistema de medición y control de la 
temperatura en el interior del horno, ver Figura 2.1 y Figura 2.2. 
 
Aire
H2O
Horno
Cestilla
Microbalanza
Condensador
Control de 
temperatura
Recogida de datos
Salida de gases
N2 de 
purga
N2
CH4
CO
CO2
H2
 
Figura 2.1. Esquema de la balanza termogravimétrica. 
 
 
 
Capítulo 2                               
                             
46 
 
 
Figura 2.2. Imagen de la instalación de la TGA 
 
El horno puede operar a temperaturas hasta 1000 ºC y se calienta por medio de 
resistencias eléctricas. Posee un termopar que está conectado a un módulo de control de 
temperatura, que permite medir y controlar la velocidad de calentamiento del mismo, y 
por tanto, de la muestra. En su interior se aloja el tubo de cuarzo o reactor, cuyo diámetro 
interno es de 24 mm. La termobalanza está conectada a un ordenador que registra 
continuamente la temperatura, el peso de la muestra y su variación con el tiempo.  
 
La muestra sólida se coloca en una cestilla suspendida de un brazo de la termobalanza y 
se sitúa en la parte inferior del tubo de reacción. La cestilla utilizada tiene 8 mm de altura, 
14 mm de diámetro y está construida con una malla de platino para prevenir su corrosión 
y para reducir la resistencia a la transferencia de materia en torno al sólido. 
 
El reactor de cuarzo está formado por dos tubos concéntricos de 10 y 24 mm de diámetro 
interno. El gas entra por la parte superior y desciende por la sección anular entre los dos 
tubos hasta llegar a la cestilla con la muestra. En este recorrido el gas se calienta hasta 
alcanzar la temperatura del horno. Una vez el gas llega a la cestilla que contiene el TO, 
reacciona y abandona la zona de reacción por el interior del tubo de diámetro más 
pequeño. Para evitar que el mecanismo interno de la microbalanza quede expuesto a los 
gases de reacción y prevenir la corrosión en las partes electrónicas, se introduce por la 
cabeza de la termobalanza un flujo constante de nitrógeno (9 lN/h) para evitar que los 
gases provenientes de la zona de reacción lleguen a la cabeza.  
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El análisis termogravimétrico realizado con los TO consistió en realizar ciclos de 
reducción con CH4 y oxidación con aire. Entre cada periodo de reducción y oxidación se 
purgó el reactor con N2 durante un par de minutos para evitar el contacto entre los gases 
alimentados. Con cada TO se realizaron al menos cinco ciclos. Se observó que tras el 
primer ciclo, para el cual la velocidad de reducción fue menor, el TO se estabilizaba y los 
cuatro ciclos siguientes eran casi idénticos. Se utilizó el quinto ciclo para realizar los 
cálculos y con fines comparativos.  
 
Para simular la composición de los gases presentes en el reactor de reducción del sistema 
CLR y evitar la deposición de carbono se alimentó vapor de agua al reactor. Para 
alimentar dicho vapor al sistema, los gases de reducción se pasaron por un borboteador 
con agua destilada que se calentaba mediante una resistencia hasta la temperatura 
deseada. De este modo, los gases se saturaban con la cantidad de agua correspondiente a 
la presión de vapor a la temperatura fijada. Para todos los experimentos realizados la 
temperatura en el reactor se mantuvo constante a 950 ºC y se utilizó un caudal de 
alimentación de 25 lN/h. Durante el periodo de reducción la composición en volumen del 
gas fue 15 % CH4, 20 % H2O  y  65 % N2 y durante el periodo de oxidación la 
composición del gas fue de 100 % aire. Estos gases, a excepción del H2O, se alimentaban 
mediante medidores-controladores de flujo másico. 
 
También se realizaron en la TGA experimentos de reducción a temperatura programada 
(TPR) para determinar la cantidad de NiO y NiAl2O4 presente en los TO. Se utilizó como 
gas reductor una corriente de gas de 75 mlN/min, con un 10 % de H2 en Ar y la muestra se 
calentó desde temperatura ambiente hasta 950 ºC con una velocidad de calentamiento de 
20 ºC/min. 
 
2.2.3.2. Tratamiento de los datos 
 
Con los datos registrados de variación de peso del sólido en función del tiempo de 
reacción durante los ciclos de reducción y oxidación se obtuvo la conversión de los TO 
con las siguientes ecuaciones: 
 
Para la reducción:       
redox
ox
mm
mm
X 
  (E2.1) 
Capítulo 2                               
                             
48 
Para la oxidación:     
redox
ox
mm
mm
1X 
  (E2.2) 
 
donde m es la masa del TO en cualquier instante, mox es la masa del TO completamente 
oxidado y mred es la masa del TO completamente reducido. 
 
2.2.3.3. Resultados obtenidos 
 
La Figura 2.2 muestra la reactividad de todos los TO preparados y analizados durante las 
reacciones de reducción y oxidación. Se observa que todos los TO preparados muestran 
una reactividad alta durante la reacción de oxidación pero no ocurre lo mismo durante la 
reacción de reducción. Los TO preparados sobre -Al2O3 presentan la menor reactividad 
durante la reacción de reducción mientras que los TO preparados sobre -Al2O3 muestra 
la mayor reactividad. La baja reactividad durante la reducción de los TO preparados sobre 
-Al2O3 se atribuye a la reacción en fase sólida que tiene lugar entre el NiO y la -Al2O3 
para formar NiAl2O4 (como se ha visto en los resultados obtenidos por XRD, Tabla 2.2, y 
como se verá posteriormente en el análisis de las curvas TPR), el cual ralentiza la reacción 
debido que su velocidad de reacción con CH4 es menor que la velocidad de reacción de 
CH4 con NiO. Por el contrario, la alta reactividad de los TO preparados sobre -Al2O3 se 
debe a que ésta tiene menos tendencia a formar NiAl2O4 [85]. El TO preparado sobre 
Al2O3 muestra una reactividad intermedia entre los TO preparados sobre Al2O3 y 
Al2O3.  
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Figure 2.3. Reactividad de los TO. T= 950 ºC.  
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En la Figura 2.3 también se puede observar el efecto del método de preparación de los TO 
sobre su reactividad. El TO preparado por el método de deposición-precipitación sobre -
Al2O3 muestra una mayor reactividad durante la reducción que el preparado sobre el 
mismo soporte por el método de impregnación con humedad incipiente. Sin embargo, los 
TO preparados sobre -Al2O3 por ambos métodos muestran una reactividad similar 
durante las reacciones de reducción y oxidación. 
 
La Figura 2.4 muestra los resultados obtenidos en los análisis TPR realizados a cada TO 
después de 5 ciclos de reducción-oxidación en TGA. En los espectros TPR se observa una 
primera pérdida de peso en el rango de temperatura 400-600 ºC y una segunda pérdida de 
peso en el rango 800-950 ºC para todos los TO. La primera pérdida de peso se debe a la 
reducción de Ni2+ de la fase NiO, mientras que la pérdida de peso que se produce a 
temperaturas altas se atribuye a la reducción del Ni2+ de la fase NiAl2O4, de manera que 
en la Figura 2.4 se puede observar que la reducción de los TO tiene lugar en dos etapas, la 
reducción de NiO a baja temperatura y la reducción de NiAl2O4 a temperatura alta. Este 
hecho coincide con lo observado en los resultados de XRD, los cuales indicaban la 
presencia de dos fases, NiO y NiAl2O4. También se observa que la fracción de Ni2+ 
reducido a baja temperatura (fracción de NiO libre) depende del TO. Comparando los 
resultados que se muestran en las Figuras 2.3 y 2.4, se puede concluir que existe una 
correlación entre la reactividad y el contenido de NiO libre presente en el TO. Cuanto 
mayor es la fracción de NiO libre presente en el TO, lo cual ocurre para los TO 
preparados con Al2O3, mayor es su reactividad. 
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Figura 2.4. Comportamiento de los TO durante los análisis TPR realizados en TGA.  
Gas Reductor: 10 % H2  
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2.2.4. Comportamiento de los TO en reactor de lecho fluidizado discontinuo 
 
Los experimentos multi-ciclo en un reactor de lecho fluidizado discontinuo se aproximan 
a las condiciones a las cuales estará sometido el TO en un proceso CLR en continuo y 
permiten conocer la distribución de los productos gaseosos y el comportamiento del TO 
en cuanto a la aglomeración y la atrición de sólidos durante un alto número ciclos de 
reducción-oxidación. 
 
2.2.4.1. Descripción de la instalación 
 
En la Figura 2.5 se muestra una imagen y un esquema de la instalación de lecho 
fluidizado discontinuo empleada para el estudio del comportamiento de los TO 
preparados. Dicha instalación consiste en un sistema de alimentación de gases, un reactor 
de lecho fluidizado, un sistema doble de filtros en caliente para retener los sólidos 
elutriados del lecho y un sistema de análisis de gases. El sistema de alimentación de gases 
y H2O está formado por diferentes medidores-controladores de flujo másico conectados a 
una válvula automática de tres vías. Esta válvula siempre fuerza el pasar N2 (inerte) entre 
los periodos de reducción y oxidación para evitar el contacto entre el gas reductor y el gas 
oxidante. El reactor de lecho fluidizado, construido en Kanthal, tiene 0.054 m d.i. y 0.5 m 
de altura, con una zona de precalentamiento de 0.3 m justo debajo del distribuidor, el cual 
está formado por una placa perforada. A la salida del lecho fluidizado se instalaron dos 
filtros en caliente que permiten recuperar los sólidos elutriados durante los ciclos 
sucesivos de reducción/oxidación, lo que permitió obtener datos de atrición a diferentes 
tiempos o número de ciclos. El reactor tiene conectadas dos tomas de presión para medir 
la pérdida de carga en el lecho. Los problemas de aglomeración se pudieron detectar por 
la disminución de la pérdida de carga en el lecho durante la operación, mostrando su 
defluidización.  
 
La composición del gas a la salida del reactor de lecho fluidizado se midió en continuo 
con diferentes analizadores de gases. Las concentraciones de CO, CO2 y CH4  se midieron 
mediante un analizador infrarrojo no dispersivo (NDIR) Maihak S710/UNOR, la 
concentración de H2O con un analizador FTIR (Gasmet CX4000), la concentración de H2 
se determina usando un detector de conductividad térmica (Maihak S710/THERMOR) y 
la concentración de O2 mediante un analizador paramagnético (Siemens OXYMAT 5E).   
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Figura 2.5. Esquema e imagen del reactor de lecho fluidizado discontinuo. 
 
En esta instalación se estudió el efecto de distintas condiciones de operación, como 
temperatura de reducción, el tiempo del periodo de reducción y la relación molar 
H2O/CH4, sobre la composición de la distribución de productos gaseosos y la formación 
de carbono obtenida para cada TO preparado.  
 
Los experimentos se realizaron a temperaturas entre 800 y 950 ºC, con cargas de 300-400 
gramos de TO con un tamaño de partícula de 0.1-0.3 mm y a una velocidad superficial del 
     Aire, N2 
          
            
   CH4, N2, H2O
       
Horno
Válvula 
automática 
Filtros
Control de 
temperatura
Recogida 
de datos 
Salida de gases 
P 
P 
Análisis de 
gases 
CO2, H2O, CH4, 
CO, H2, O2 
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gas alimentado de 0.15 m/s que aseguraba una buena fluidización y sin arrastre de 
partículas. La composición en volumen del gas de alimentación durante la reducción fue 
25 % CH4, 7.5–17.5 % H2O (para conseguir relaciones molares H2O/CH4 = 0.3, 0.5 y 0.7) 
y el resto N2. La composición en volumen del gas de alimentación durante la oxidación 
fue 10–15% O2 y el resto N2 para evitar un aumento de la temperatura.  
  
2.2.4.2. Tratamiento de los datos 
 
Las principales reacciones que pueden tener lugar, aunque con distinta contribución, en el 
lecho fluidizado discontinuo durante el periodo de reducción del TO son los siguientes:  
 
Oxidación 
CH4 + 4 NiO  ↔   4 Ni + CO2 + 2 H2O (R2.1) 
H2 +  NiO  ↔   H2O + Ni (R2.2) 
CO + NiO  ↔   CO2 + Ni (R2.3) 
 
Oxidación Parcial 
CH4 + NiO  ↔   Ni + CO + 2 H2 (R2.4) 
 
Reformado de Metano catalizada por Ni 
CH4 + H2O  ↔   CO + 3 H2 (R2.5) 
CH4  + 2  H2O   ↔  CO2  + 4 H2  (R2.6) 
CH4 + CO2 ↔  2 CO + 2 H2 (R2.7)  
Descomposición de Metano catalizada por Ni 
CH4  ↔   C + 2 H2 (R2.8) 
 
Gasificación de carbono 
C + H2O  ↔   CO + H2 (R2.9) 
C + CO2  ↔   2 CO      (R2.10) 
 
Water gas shift 
CO + H2O  ↔   CO2 + H2 (R2.11) 
Y durante el periodo de oxidación del TO:  
 
Ni + ½ O2  ↔   NiO (R2.12) 
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C + O2  ↔   CO2 (R2.13) 
C + ½ O2  ↔   CO (R2.14) 
 
El registro continuo de las concentraciones de los gases a la salida del reactor permite el 
cálculo de la conversión del sólido en función del tiempo con las siguientes ecuaciones:  
 
Reducción 
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Oxidación 
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donde X es la conversión del TO, Qe es el flujo molar de gas a la entrada al reactor, Qs es 
el flujo molar de gas a la salida del reactor, Ptot es la presión total, Pi,e es la presión parcial 
del gas i a la entrada del reactor, Pi,s es la presión parcial del gas i a la salida del reactor, 
n0 son los moles de oxígeno que puede aportar el TO totalmente oxidado y t es el tiempo 
de reacción. 
 
Los dos últimos términos de la ecuación E2.5 tienen en cuenta la posible formación de 
CO y CO2 durante el periodo de oxidación debido a la oxidación de carbono (R2.13 y 
R2.14) procedente de la descomposición de CH4 (R2.8) producida durante el periodo de 
reducción. Puesto que los experimentos se realizaron en un lecho fluidizado discontinuo y 
por lo tanto la concentración de los gases varía con el tiempo de reacción, para eliminar 
los problemas originados por la dispersión de gases en la línea de análisis y en los propios 
analizadores, los perfiles de concentración de gas obtenidos se corrigieron mediante el 
modelo descrito por Forero [87] para obtener la concentración real de los gases a la salida 
del reactor. Para ello, se determinaron previamente los coeficientes de dispersión del 
sistema mediante la inyección en escalón de un trazador.  
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2.2.4.3. Resultados obtenidos 
 
En el reactor de lecho fluidizado discontinuo se estudió el efecto del método de 
preparación del TO, tipo de soporte, temperatura de reducción, tiempo del periodo de 
reducción y la relación molar H2O/CH4 sobre la composición del gas de salida del reactor, 
la formación de carbono, así como sobre la aglomeración y atrición de las partículas. La 
posible formación de carbono durante el periodo de reducción se detectó como CO y/o 
CO2 generados durante el periodo de oxidación. 
 
La Figura 2.6 muestra, a modo de ejemplo, las concentraciones en base seca de los 
distintos gases medidas durante las reacciones de reducción y de oxidación, trabajando 
con los TO preparados por impregnación con humedad incipiente sobre -Al2O3 y -
Al2O3 y con los TO preparados por el método de deposición-precipitación, para una 
relación molar H2O/CH4 de 0.7. Puede observarse en esta figura que cuando se utilizaban 
TO preparados sobre -Al2O3 (Figura 2.6.b y 2.6.c) inmediatamente después de la 
alimentación de CH4 al reactor se formaban CO2, H2O, CO y H2. La conversión de CH4 
era completa, puesto que no se detectaba en ningún momento este gas, y concentraciones 
altas de H2 y CO estaban presentes en el gas de salida junto a CO2 y H2O durante todo el 
periodo de reducción. Este comportamiento indicaba que el proceso de reducción era 
principalmente selectivo hacia la formación de H2 y CO, incluso cuando el TO estaba 
completamente oxidado al principio de la reacción. 
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Figura 2.6.  Distribución de productos gaseosos durante un ciclo redox en el reactor de lecho fluidizado 
discontinuo trabajando con una relación molar H2O/CH4 de 0.7 y T = 950 ºC. a) NiO11-Al2O3, b) NiO21-
Al2O3 ,c) NiO28-Al2O3 y d) NiO26-Al2O3. 
 
La distribución de productos obtenida trabajando con los TO preparados sobre -Al2O3 
(Figuras 2.6.a y 2.6.d) presenta notables diferencias con respecto a la obtenida con los TO 
preparados sobre -Al2O3. En este caso, después de la alimentación del CH4 también se 
formaban inmediatamente CO2 y H2O y no se detectaba metano en ningún momento 
durante la reducción. Sin embargo, durante el periodo inicial de reducción las 
concentraciones de CO e H2 eran las correspondientes al equilibrio termodinámico a la 
temperatura de reacción. Tras este periodo inicial, las concentraciones de CO2 y H2O 
disminuían mientras que las de CO e H2 aumentaban, indicando que en esta fase el 
proceso de reducción era principalmente selectivo hacia la formación de H2 y CO. El 
cambio en la selectividad durante el periodo de reducción está asociado a cambios en el 
grado de conversión del TO. Al principio, cuando el TO está completamente oxidado, la 
alta reactividad y cantidad de NiO presente en el TO favorece la oxidación total del CH4 
(R2.1, R2.2. y R2.3) pero a medida que el TO se reduce, y por tanto disminuye la 
disponibilidad de oxígeno, la selectividad cambia de CO2 y H2O a CO e H2 debido a que 
las velocidades de las reacciones de oxidación (R2.1, R2.2 y R2.3) disminuyen y además 
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pueden tener lugar las reacciones de oxidación parcial (R2.4) y especialmente la de 
reformado de CH4 (R2.5), la cual está catalizada por la presencia de Ni metálico formado 
en la reducción del NiO. 
 
El comportamiento del TO preparado sobre -Al2O3 fue similar al comportamiento de los 
TO preparados sobre -Al2O3, pero el tramo inicial del periodo de reducción donde el 
proceso es selectivo a CO2 y H2O era menor. 
 
La posible formación de carbono durante la reducción, debido a la reacción R2.8, se 
detectó por la aparición de CO y CO2 durante el periodo de oxidación. Para determinar el 
tiempo de reacción sin formación de carbono se realizaron experimentos con distintos 
tiempos del periodo de reducción. En la Figura 2.7 se muestra la distribución del gas 
producto obtenida con el transportador NiO11-Al2O3 trabajando con 5 y 7 minutos de 
periodo de reacción de reducción. Como puede observarse, el carbono depositado sobre el 
transportador aumentó al aumentar el tiempo de reacción de reducción. La Figura 2.7 
muestra también la relación molar H2/CO en función del tiempo de reacción. Se observó 
que el comienzo de la formación de carbono coincidía con un aumento brusco en la 
relación molar H2/CO. De acuerdo con las reacciones que tienen lugar durante el período 
de reducción (R1-R11), la relación H2/CO debe ser menor de 3 si el H2 no es producido 
por la reacción R2.8 (descomposición de CH4). Por el contrario, cuando hay deposición de 
carbono en el TO, es decir, se produce la reacción R2.8, disminuye la generación de CO y 
como consecuencia la relación molar H2/CO aumenta. Por tanto, valores de la relación 
molar H2/CO mayores de 3 indican que existe formación de carbono, de manera que a 
partir del tiempo de reacción en el que la relación molar H2/CO pasaba a ser mayor de 3 
se pudo determinar el tiempo máximo sin formación de carbono.  
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Figura 2.7. Distribución de productos gaseosos y relación H2/CO durante un ciclo en el reactor de lecho 
fluidizado discontinuo trabajando con una relación molar H2O/CH4 de 0.3 con el TO NiO11-Al2O3. a) 
Tiempo de reacción = 5 minutos,  b) Tiempo de reacción = 7 minutos 
 
La Tabla 2.3 muestra los tiempos de reducción sin formación de carbono y la conversión 
máxima alcanzada por los TO antes de la formación de carbono a distintas temperaturas 
de reacción y con distintas relaciones molares H2O/CH4. Durante la realización de estos 
experimentos se observó que un aumento en la relación molar H2O/CH4 producía un 
ligero aumento en las concentraciones de H2 y CO. Sin embargo, el hecho más destacable, 
como se pobserva en la tabla,  fue que al aumentar la relación molar H2O/CH4 aumentaba 
el tiempo de reacción y la conversión máxima alcanzada por los TO antes de la formación 
de carbono. Asimismo, puede observarse que los TO preparados por el método de 
impregnación tuvieron tiempos de reducción sin formación de carbono mayores que los 
TO preparados por el método de deposición-precipitación. Además, se observó que la 
conversión máxima alcanzada por los TO preparados por impregnación antes de la 
formación de carbono fue considerablemente mayor que la alcanzada por los TO 
preparados por deposición-precipitación. Por ejemplo, a 950 ºC la deposición de carbono 
con los TO NiO28-γAl2O3 y NiO26-αAl2O3 comenzó a conversiones del 20-35 % y 25-35 
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% respectivamente, mientras que la conversión máxima sin formación de carbono 
alcanzada por los TO NiO21-Al2O3 y NiO11-αAl2O3 fue aproximadamente del 75 % y 
85 % respectivamente.  
 
Tabla 2.3. Tiempos de reducción máximos y conversiones máximas alcanzadas por los TO sin formación 
de carbono 
 
TO 
Temperatura 
(ºC) 
Relación Molar
H2O/CH4 
Tiempo sin 
formación de 
carbono 
(minutos) 
Conversión máxima del 
TO sin formación de 
carbono (%) 
0.3 5 89±3 
0.5 6 89±4 950 
0.7 8 85±5 
0.3 1.5 52±3 
0.5 2 55±5 
 
NiO11-Al2O3 
 
800 
0.7 3 57±4 
0.3 5 65±2 
0.5 7 67±3 
 
950 
0.7 8 68±5 
0.3 1 21±3 
0.5 1.25 21±2 
 
NiO16-θAl2O3 
 
800 
0.7 1.5 23±4 
0.3 9 77±4 
0.5 12 76±4 950 
0.7 17 70±7 
900 0.3 7 58±4 
850 0.3 5 30±3 
0.3 3 20±3 
0.5 5 20±4 
 
NiO21-γAl2O3 
 
 
 
800 
0.7 7 24±4 
0.3 < 1 20±6 
0.5 1 22±4 NiO28-γAl2O3 950 
0.7 3 35±6 
0.3 <1 25±4 
0.5 <1.5 30±5 NiO26-αAl2O3 950 
0.7 <2.5 35±6 
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Un hecho destacable en estos experimentos fue que los TO preparados por el método de 
deposición-precipitación dieron problemas de fluidización por aglomeración a la 
temperatura de 950 ºC. En la Figura 2.8 se muestran fotografías SEM del TO NiO28-
γAl2O3 antes y después de los ciclos redox en lecho fluidizado. En ella se puede observar 
como el TO presenta agregados de partículas debido a la aglomeración. Esta 
aglomeración puede ser debida a la formación de una capa de NiO alrededor de las 
partículas que migra durante la operación y favorece el pegado de las mismas. Este 
fenómeno puede ser además causante de que estos TO tengan una mayor tendencia a la 
formación de carbono por la descomposición del CH4.  
 
Finalmente, se analizó el efecto de la temperatura de reducción en el rango 800-950 ºC 
sobre la distribución de productos y la formación de carbono con los TO preparados por 
impregnación con humedad incipiente. Se observó que con estos TO, al aumentar la 
temperatura de reducción aumentaba la conversión máxima del TO y el tiempo de 
reacción sin formación de carbono. Además con los TO preparados por impregnación la 
distribución de productos obtenida era la deseada en el proceso CLR (CO y H2) 
 
 
Figura 2.8. Microfotografías SEM de las partículas del TO NiO28-γAl2O3 antes y después  
de su uso en el lecho fluidizado discontinuo. 
 
Otro de los parámetros importantes a tener en cuenta para la selección de un TO adecuado 
para el proceso CLR es su velocidad de atrición. Velocidades de atricción altas 
disminuirán la vida de las partículasdel TO aumentando el costo del proceso CLR. En la 
Figura 2.9 se representa el porcentaje de pérdida de peso sufrida por cada TO preparado 
por impregnación a lo largo de los ciclos. Se puede apreciar que en los primeros ciclos de 
operación el porcentaje de pérdida de peso del TO NiO21-Al2O3 fue mayor y 
posteriormente, en torno al ciclo 50, se estabilizó y la pérdida de peso fue prácticamente 
constante. Por el contrario los TO NiO11-Al2O3 y NiO16-θAl2O3 mostraron una pérdida 
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de peso menor y que se estabilizaba antes. Sin embargo, en general la pérdida de peso por 
atrición fue baja para todos los TO. 
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Figura 2.9. Pérdida de peso de los TO a lo largo de los ciclos.  
 
2.2.5. Selección de transportadores sólidos de oxígeno de base NiO 
 
Después de analizar los resultados obtenidos en TGA y en el lecho fluididizado 
discontinuo con los diferentes TO, se concluyó que los TO preparados por el método de 
deposición-precipitación podrían dar problemas de fluidización en el proceso CLR debido 
a la aglomeración. Además, estos TO tienen alta tendencia a la formación de carbono. Por 
el contrario los TO basados en óxido de níquel, soportados en alúmina y preparados por el 
método de impregnación con humedad incipiente pueden ser adecuados para el reformado 
auto-térmico de CH4 en lecho fluidizado continuo, ya que no dieron problemas de 
aglomeración, tuvieron baja tendencia a la formación de carbono, buena distribución de 
gas producto y baja atrición.  
 
Aunque cuando se trabajó con el TO preparado por el método de impregnación sobre 
Al2O3 no aparecían CO e H2 como productos durante el perídodo inicial de la reacción, 
se consideró su utilización como TO para el proceso CLR ya que a partir de conversiones 
del sólido mayores del 40 % el proceso sí era selectivo a la formación de CO e H2. 
 
El principal inconveniente del método de preparación por impregnación con humedad 
incipiente es la cantidad limitada de fase activa que se puede introducir en el TO en cada 
una de las etapas de impregnación, especialmente cuando se utilizan soportes con baja 
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porosidad. Para aumentar el contenido de NiO impregnado en cada etapa, especialmente 
cuando se usa Al2O3 como soporte, se utilizó una variación de este método conocida 
como impregnación en caliente con humedad incipiente [67, 68].  En este caso, el soporte 
se mantiene caliente, a 80 ºC, mientras que la disolución de nitrato de níquel se calienta 
hasta 60-80 ºC. De este modo la solubilidad del Ni(NO3)2 aumenta y la cantidad de níquel 
depositado sobre el soporte poroso en cada etapa de impregnación es mayor en 
comparación con el mismo proceso realizado a temperatura ambiente. En un trabajo 
previo realizado por nuestro grupo de investigación [88] se prepararon varios TO de base 
níquel sobre -Al2O3 por el método de impregnación con humedad incipiente en caliente 
y se estudió su reactividad y comportamiento en TGA y en el lecho fluidizado 
discontinuo. La Tabla 2.4 muestra el contenido de NiO y las propiedades de los TO 
preparados por impregnación con humedad incipiente en caliente (70 ºC). La carga 
deseada de fase activa se conseguía mediante la aplicación de impregnaciones sucesivas, 
seguidas de calcinación a 550 ºC en atmósfera de aire durante 30 minutos para 
descomponer los nitratos impregnados. Finalmente, los TO se calcinaban en una mufla a 
950 ºC durante 1 hora. Se encontró que tanto la reactividad en TGA como la composición 
del gas producto en el lecho fluidizado discontinuo obtenida con los TO preparados por el 
método de impregnación con humedad incipiente en caliente eran muy similares a los 
obtenidos con el TO preparado por impregnación a temperatura ambiente. Así por 
ejemplo, el TO  NiO18-Al2O3 (dos impregnaciones en caliente) dio cualitativamente los 
mismos resultados que el TO NiO11-Al2O3 (dos impregnaciones a temperatura 
ambiente) 
 
Tabla 2.4. Propiedades físicas y composición de los TO preparados por impregnación en caliente con 
humedad incipiente. 
 
TO 
Número de  
impregnaciones 
% NiO 
Densidad 
(g/cm3) 
Dureza 
(N) 
XRD 
NiO10-Al2O3 1 10 2.3 4.5 
α-Al2O3 NiAl2O4 
NiO 
NiO18-αAl2O3 2 18 2.5 4.1 
α-Al2O3 NiAl2O4 
NiO 
NiO25-Al2O3 3 25 2.8 4.8 
α-Al2O3 NiAl2O4 
NiO 
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En el caso de TO preparados por impregnación con humedad incipiente sobre Al2O3, la 
cantidad de fase activa que se puede introducir en el TO en cada una de las etapas es 
mayor debido a que este soporte presenta una mayor porosidad. 
 
En base a estos resultados previos se seleccionaron dos TO preparados por impregnación 
para su estudio en planta piloto en continuo, el NiO21-Al2O3 y el NiO18-Al2O3. En la 
Figura 2.10 se muestra una fotografía de los TO seleccionados. Estos dos TO dieron 
buenos resultados en el reactor de lecho fluidizado discontinuo, pero presentaban una 
importante diferencia en su reactividad. El TO NiO21-Al2O3 se preparó por dos 
impregnaciones a temperatura ambiente y el TO NiO18-Al2O3 mediante dos 
impregnaciones en caliente. El TO NiO16-Al2O3, aunque dio también buenos resultados 
en el lecho fluidizado discontinuo, no se seleccionó porque mostró un comportamiento 
intermedio entre los dos TO anteriores por lo que se espera que esto sea también así en la 
planta piloto en continuo. 
 
 
               NiO18-Al2O3                                          NiO21-Al2O3 
 
Figura 2.10. Fotografías de los TO seleccionados 
 
2.3. Operación en continuo en una planta CLR de 900 Wt 
 
Los sistemas anteriormente descritos (TGA, lecho fluidizado discontinuo) nos permiten 
conocer la reactividad, la distribución de productos, la tendencia a la deposición de 
carbono y el comportamiento respecto a la atrición y aglomeración de los TO. Sin 
embargo, las condiciones de operación difieren de las que se pueden encontrar en una 
planta CLR con circulación de sólidos en continuo. La operación en continuo con el TO 
hace que exista una distribución de tiempos de residencia que afecta a la reactividad de las 
partículas y la circulación del sólido entre los dos reactores puede producir mayores 
valores de atrición. Para poder estudiar el comportamiento de los TO en una instalación 
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más parecida a un sistema CLR a escala industrial, se diseñó y construyó en el Instituto de 
Carboquímica (ICB-CSIC) una planta piloto con circulación de sólidos en continuo 
compuesta por dos lechos fluidizados interconectados.  
 
2.3.1. Descripción de la planta CLR de 900 Wt 
 
La Figura 2.11 muestra un diagrama esquemático de la planta piloto diseñada y construida 
en el Instituto de Carboquímica (ICB-CSIC). La planta piloto de CLR de 900 Wt se 
compone principalmente de dos reactores de lecho fluidizado burbujeante, el de reducción 
(RR) y el de oxidación (RO), interconectados entre sí por un reactor de cierre en forma de 
U, un “riser” o reactor de transporte neumático que conduce los sólidos del reactor de 
oxidación al reactor de reducción, un ciclón para recoger los sólidos transportados por el 
riser, una válvula de control de sólidos para regular el caudal de TO circulante y filtros 
para recoger los sólidos finos generados y elutriados durante el proceso.  
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Figura 2.11. Esquema de la planta CLR en continuo de 900 Wt. 
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El reactor de reducción (1) consiste en un lecho fluidizado burbujeante de 5 cm de 
diámetro interior y 10 cm de altura de lecho. En este reactor el NiO que contiene el TO se 
reduce a Ni por el metano. Las partículas reducidas pasan por rebose al reactor de cierre o 
“loop seal”. El “loop seal” (2) es un reactor de lecho fluidizado en forma de U que evita la 
mezcla entre el gas combustible del reactor de reducción y el aire del reactor de 
oxidación. El lecho se fluidiza con N2 que se reparte aproximadamente en partes iguales 
entre las dos ramas del reactor (la que viene del reactor de reducción y la que va al reactor 
de oxidación), tal como se determinó experimentalmente. Las partículas de TO reducido 
que rebosan del loop seal caen al reactor de oxidación (3) donde tiene lugar su oxidación. 
 
El reactor de oxidación es un lecho fluidizado burbujeante de 5 cm de diámetro interior y 
10 cm de altura de lecho. Los tiempos de residencia del TO en el reactor de oxidación son 
suficientes para su oxidación completa. En la parte superior del reactor de oxidación se 
encuentra el riser (4) que es un tubo de 2 cm de diámetro interno y 1 m de altura. Un flujo 
de aire secundario se introduce en la parte superior del reactor de oxidación para ayudar al 
transporte de las partículas oxidadas a través del riser. El riser finaliza en un ciclón (5) 
donde se separa el sólido del gas. Antes de ser liberado a la atmósfera, el gas (aire 
empobrecido) pasa a través de un filtro (9) para retener los finos que pudiera arrastrar. Los 
sólidos recogidos por el ciclón caen a un depósito, situado sobre el reactor de reducción, 
que hace de reservorio o pulmón, ya que permite tener un exceso de inventario de sólidos 
sobre el estrictamente necesario, permitiendo que las posibles pérdidas de sólido no 
afecten al sistema y a su vez evita la mezcla entre el gas combustible y el aire del riser. 
Asimismo, permite que continúe la circulación de sólidos incluso cuando parte de estos 
son extraídos para la medida del caudal de circulación de sólidos.  
 
Para medir el caudal de circulación de sólidos, se instaló a la salida del ciclón un sistema 
que permite desviar los sólidos en circulación a un depósito auxiliar (6). El caudal de 
circulación de sólidos se determina de forma gravimétrica y posteriormente se devuelven 
los sólidos extraídos de nuevo al sistema. 
 
La válvula de sólidos (7), que consiste en una ranura de área variable, regula el caudal de 
sólidos que caen por gravedad al reactor de reducción y por tanto el caudal de circulación 
de sólidos en el sistema ya que el sólido circula por rebose. 
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Para detectar posibles problemas en la circulación del sólido y posibles aglomeraciones 
del transportador, en todos los lechos se instalaron medidores de presión para cuantificar 
las pérdidas de carga a través de ellos y detectar posibles aglomeraciones. Cabe destacar 
que en ningún momento de la experimentación se detectó ningún problema de 
aglomeración. La planta también dispone de termopares colocados en distintos puntos de 
la misma para medir y controlar la temperatura. 
 
Los caudales de alimentación de gases a los reactores (aire, N2, CH4) se controlan 
mediante medidores-controladores de flujo másico de precisión y el caudal de H2O se 
controla mediante un medidor-controlador de flujo másico de líquidos. La línea de 
alimentación de H2O está calorifugada por una resistencia, por lo que el H2O se vaporiza 
antes de entrar al reactor de reducción. 
 
Los gases de salida del reactor de reducción pasan por un condensador (8) donde se 
recoge el agua, después pasan por un filtro (9) donde se recogen los sólidos arrastrados y 
posteriormente son quemados y enviados a la chimenea. Los gases de salida del reactor de 
oxidación van directamente a un filtro (9) y después se mandan a la chimenea. Una 
pequeña parte de los gases de salida de cada uno de los reactores se manda por una línea 
auxiliar (la del reactor de reducción está calorifugada) que está conectada a un sistema de 
analizadores en continuo. A la salida del reactor de reducción se midió la concentración 
de H2O mediante un analizador FTIR (Gasmet CX4000). Tras condensar el H2O se midió 
la concentración de CO, CO2 y CH4 mediante un analizador de infrarrojo no-dispersivo 
(NDIR, Maihak S710 / OXOR-P) y la concentración de H2 mediante un detector de 
conductividad térmica (Maihak S710 / THERMOR). A la salida del reactor de oxidación 
se midieron las concentraciones de O2, CO y CO2. Las concentraciones de CO y CO2 se 
midieron en un analizador infrarrojo no-dispersivo (NDIR, Siemens/Ultramat 22P), y la 
concentración de O2 se midió en un analizador paramagnético (Siemens/Oxymat 5E). 
 
Los analizadores de gases y los medidores-controladores de flujo están conectados a un 
ordenador donde se registran los datos continuamente. El programa de control y recogida 
de datos utilizado permite controlar los flujos de entrada de gases y registra las 
concentraciones de los gases a la salida de ambos reactores, así como las temperaturas de 
los reactores de oxidación y reducción y del riser.  
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Además de analizar la concentración de los gases a la salida de los reactores también se 
tomaron muestras de TO de forma regular durante la experimentación. Las muestras se 
obtenían a partir del sólido extraído de la planta cuando se medía el caudal de sólido en 
circulación y de los filtros colocados a la salida de ambos reactores. Estas muestras de 
sólidos permitieron caracterizar el transportador a diferentes condiciones y tiempos de 
reacción. La Figura 2.10 muestra fotografías de la planta piloto en continuo de CLR de 
900 Wt. 
 
    
 
Figura 2.12. Diferentes vistas de la planta piloto CLR de 900 Wt. 
 
2.3.2. Tratamiento de los datos 
 
A partir de las concentraciones de los diferentes gases medidos a la salida de ambos 
reactores y corrigiendo de forma apropiada los valores obtenidos, debido a la dilución del 
nitrógeno proveniente del cierre en U (“loop seal”), se calculó la conversión del TO en 
ambos reactores  y se realizaron balances de carbono, hidrogeno y oxígeno en el sistema 
para verificar que la operación estaba en estado estacionario y que los resultados eran 
coherentes. La conversión del TO se calculó con las siguientes ecuaciones: 
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Oxidación 
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donde X es la conversión del TO, Qe es el flujo molar de gas a la entrada al reactor, Qs es 
el flujo molar de gas a la salida del reactor, Ptot es la presión total, Pi,e es la presión parcial 
del gas i a la entrada del reactor, Pi,s es la presión parcial del gas i a la salida del reactor, 
n0 son los moles de oxígeno que puede aportar el TO en circulación cuando está 
totalmente oxidado. 
 
2.3.3. Resultados Obtenidos 
 
En la instalación descrita anteriormente se realizaron experimentos con diferentes 
condiciones de operación con los dos TO seleccionados previamente, NiO21-Al2O3 y 
NiO18-Al2O3, para analizar el efecto de las principales variables de operación 
(temperatura en el reactor de reducción y relaciones molares NiO/CH4 y H2O/CH4) que 
afectan al reformado auto-térmico de metano en el proceso CLR. El inventario total de 
sólidos en el sistema fue de aproximadamente 1.5 kg de material para ambos TO. El rango 
de condiciones de operación seleccionado fue el mismo para los dos TO, excepto el 
caudal de circulación de sólidos que fue mayor para el TO NiO21-Al2O3 debido a su 
menor reactividad. 
 
La composición del gas en volumen alimentado al reactor de reducción fue 50 % CH4 y 
50 % H2O+N2. El caudal de CH4 alimentado al reactor de reducción fue 87.2 lN h-1, lo que 
corresponde a una velocidad superficial del gas de entrada en el reactor de reducción de 
10 cm s-1 para una temperatura de 900 ºC. El caudal de aire primario alimentado al reactor 
de oxidación fue 720 lN h-1, lo que corresponde a una velocidad superficial del gas de 
entrada en el reactor de oxidación de 35 cm s-1 para una temperatura de 950 ºC, y el 
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caudal de aire secundario fue 150 lN h-1. La temperatura del reactor de oxidación se 
mantuvo constante a 950 ºC. 
 
Para cada condición de operación estudiada, el sistema se mantuvo en condiciones 
estables (estado estacionario) durante al menos una hora. Se realizaron un total de más de 
50 horas de operación con cada TO, de las cuales más de 40 horas correspondieron a 
alimentación con CH4. Las Tablas 2.5 y 2.6 muestran un resumen de los experimentos 
realizados con cada TO y los resultados obtenidos.  
 
Tabla 2.5. Resumen de los experimentos realizados y los resultados obtenidos con el TO NiO21-Al2O3 
 
      
Concentración Reactor de reducción 
(%, base seca y sin N2) 
TRR H2O/CH4 
Gs 
(kg/h) 
NiO/CH4 
Conversión 
del TO 
(%) 
NiOreac/CH4 
(mol/mol) 
CO CO2 H2 CH4 
          
890 0.0 3.0 2.2 49.4 1.1 30.36 2.76 65.08 1.79 
870 0.0 4.5 3.3 52.5 1.7 27.96 10.46 60.58 1.01 
890 0.0 6.5 4.7 52.2 2.5 24.24 22.10 53.02 0.63 
901 0.3 2.5 1.8 53.5 1.0 27.22 3.86 67.29 1.63 
891 0.3 2.6 1.9 60.0 1.1 25.21 7.32 66.46 1.01 
896 0.3 4.0 2.9 51.0 1.5 24.94 11.04 62.88 1.14 
897 0.3 4.0 2.9 54.9 1.6 25.45 9.79 63.87 0.88 
875 0.3 4.2 3.0 53.7 1.6 22.73 12.63 63.54 1.10 
880 0.3 5.5 4.0 48.7 1.9 23.02 17.35 58.79 0.85 
875 0.3 5.8 4.2 48.2 2.0 21.59 22.33 56.08 0.00 
881 0.3 8.2 5.9 43.7 2.6 17.52 31.48 51.00 0.00 
880 0.3 8.6 6.2 41.7 2.6 18.27 30.89 50.84 0.00 
875 0.3 10.9 7.9 37.5 3.0 17.18 37.70 45.12 0.00 
805 0.3 2.5 1.8 52.5 0.9 26.53 3.83 67.88 1.76 
854 0.3 2.7 2.0 49.0 1.0 26.64 4.10 68.19 1.06 
848 0.3 3.0 2.2 51.7 1.1 26.63 5.45 66.66 0.20 
852 0.3 3.4 2.5 51.3 1.3 26.37 7.32 66.20 0.09 
898 0.5 2.0 1.4 52.4 0.8 25.20 3.91 69.65 1.24 
887 0.5 3.0 2.2 57.0 1.2 24.03 8.58 66.39 1.00 
885 0.5 4.0 2.9 50.3 1.5 23.29 11.90 63.83 0.98 
880 0.5 5.9 4.3 47.0 2.0 20.18 21.04 58.78 0.00 
880 0.5 6.1 4.4 48.3 2.1 19.11 24.61 56.28 0.00 
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880 0.5 9.5 6.9 39.4 2.7 16.34 36.40 47.26 0.00 
854 0.5 3.2 2.3 49.0 1.1 25.45 6.65 66.80 1.09 
805 0.5 2.2 1.6 50.1 0.8 25.58 3.72 69.37 1.33 
805 0.5 2.4 1.7 48.4 0.8 24.77 4.50 69.49 1.25 
805 0.5 2.5 1.8 49.7 0.9 24.45 5.15 69.17 1.23 
800 0.5 3.0 2.2 48.5 1.1 25.25 5.56 68.06 1.13 
805 0.5 3.3 2.4 48.0 1.1 23.67 8.73 66.60 1.00 
 
Tabla 2.6. Resumen de los experimentos realizados y los resultados obtenidos con el TO NiO18-Al2O3 
 
      Concentración Reactor de reducción 
(%, base seca y sin N2) 
TRR H2O/CH4 
Gs 
(kg/h) 
NiO/CH4 
Conversión 
del TO 
(%) 
NiOreac/CH4 
(mol/mol) 
CO CO2 H2 CH4 
897 0 2.0 1.2 85.8 1.0 29.00 3.07 66.71 1.23 
907 0 2.8 1.7 92.0 1.6 28.73 9.71 59.95 1.62 
885 0 3.8 2.4 91.6 2.2 25.43 19.82 54.20 0.55 
890 0 4.3 2.7 92.0 2.4 22.18 26.84 50.99 0.00 
875 0 4.6 2.9 90.0 2.6 21.41 31.59 47.00 0.00 
898 0.3 1.6 1.0 87.6 0.9 26.18 3.88 68.78 1.15 
900 0.3 2.2 1.3 90.0 1.2 26.04 8.95 64.10 0.91 
852 0.3 2.2 1.3 92.0 1.2 25.81 7.24 65.60 1.35 
803 0.3 1.4 0.9 91.0 0.8 26.53 2.30 69.66 1.50 
806 0.3 2.2 1.3 84.0 1.1 26.68 5.93 65.58 1.81 
902 0.3 2.4 1.5 93.0 1.4 26.04 8.95 64.10 0.91 
890 0.3 2.5 1.6 89.0 1.4 25.71 9.73 64.56 0.00 
890 0.3 2.8 1.7 92.5 1.6 24.92 11.81 62.45 0.82 
882 0.3 3.2 2.0 90.8 1.8 24.11 15.17 59.98 0.74 
890 0.3 4.5 2.8 87.0 2.4 19.24 30.82 49.94 0.00 
880 0.3 5.1 3.2 87.0 2.7 13.84 46.72 39.45 0.00 
893 0.3 5.2 3.2 95.0 3.0 15.49 44.18 40.33 0.00 
880 0.3 8.2 5.1 82.0 4.2 14.31 73.88 11.81 0.00 
902 0.5 1.4 0.8 85.0 0.7 24.74 4.66 69.57 1.03 
908 0.5 1.6 1.0 93.0 0.9 23.98 5.48 68.66 1.88 
903 0.5 2.3 1.4 87.8 1.2 23.38 10.00 65.82 0.81 
893 0.5 2.5 1.6 85.7 1.3 23.97 9.95 65.13 0.95 
880 0.5 2.6 1.6 90.1 1.4 23.81 11.16 64.21 0.82 
890 0.5 4.2 2.6 93.0 2.4 19.56 28.36 52.08 0.00 
900 0.5 4.3 2.7 90.0 2.4 18.18 28.89 52.94 0.00 
885 0.5 5.0 3.1 90.0 2.8 15.85 40.35 43.80 0.00 
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2.3.3.1. Efecto de la temperatura de reducción 
 
El efecto de la temperatura del reactor de reducción sobre la conversión de CH4 y la 
distribución de productos se estudió en el rango de 800 a 900 ºC. Para ello, se mantuvo 
constante el caudal másico y el porcentaje de metano alimentado al reactor, por lo que al 
aumentar la temperatura la velocidad superficial del gas de reacción también aumentó 
ligeramente. 
 
La Figura 2.13 muestra el efecto de la temperatura de reducción sobre la composición del 
gas producto (libre de N2) trabajando con una relación molar H2O/CH4 = 0.3 y una 
relación molar NiO/CH4 = 1.8 para el TO NiO21-Al2O3 y de 1.3 para el TO NiO18-
Al2O3. Se puede observar que en estas condiciones de trabajo, para ambos TO, la 
conversión de metano fue muy alta (>98%) en todo el rango de temperaturas estudiado. 
Un aumento en la temperatura del reactor de reducción produjo un pequeño aumento en la 
conversión de metano, un ligero descenso de las concentraciones de H2 y CO y un ligero 
aumento de las concentraciones de CO2 y H2O para ambos TO.  
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Figura 2.13. Efecto de la temperatura del reactor de reducción sobre la composición del gas producto. 
H2O/CH4 = 0.3. a) TO NiO21-γAl2O3, NiO/CH4 = 1.8 y b) TO NiO18-αAl2O3, NiO/CH4 = 1.3 
 
El aumento de la conversión de metano al aumentar la temperatura de reducción en el 
reactor de reducción, puede deberse a un aumento de las velocidades de reacción de las 
reacciones de R2.1, R2.4 y R2.5-R2.7. El aumento de las concentraciones de CO2 y H2O y 
la disminución de las concentraciones de H2 y CO se debe al aumento de la influencia de 
las reacciones de oxidación R2.1, R2.2 y R2.3, ya que al aumentar la temperatura, para un 
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mismo tiempo de residencia del sólido en el reactor, aumenta la conversión del TO 
aumentando el NiO reacionado.  
 
2.3.3.2. Efecto de la relación molar H2O/CH4 
 
El efecto de la relación molar H2O/CH4 se estudió variando la cantidad de vapor de agua 
alimentada al reactor de reducción. La relación molar H2O/CH4 en la alimentación se 
varió entre 0 y 0.5, de manera que la composición del gas de alimentación fue 50 % CH4, 
0-25 % H2O y el resto N2. 
 
La Figura 2.14 muestra el efecto de la relación molar H2O/CH4 alimentada al reactor 
sobre la variación de la composición del gas producto obtenido en función de la relación 
molar NiO/CH4 para cada TO estudiado. Los resultados se muestran en base seca para 
evitar que las concentraciones de los gases estén falseadas por la diferente cantidad de 
agua alimentada. Se puede observar que un aumento de la relación molar H2O/CH4 
produjo un ligero aumento de la concentración de H2 y CO2 en el gas producto y una 
ligera reducción de la concentración de CO. Esto fue debido a que un aumento de la 
concentración de H2O favoreció las reacciones de reformado de metano (R2.5 y R2.6) y 
especialmente la reacción water gas shift (R2.11). Los resultados obtenidos con ambos 
TO fueron muy similares. 
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Figura 2.14. Efecto de la relación molar NiO/CH4 sobre la composición del gas producto trabajando con 
distintas relaciones molares H2O/CH4. TRR = 900 ºC. a) TO NiO21-γAl2O3 y b) TO NiO18-αAl2O3 
. 
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Durante la realización de estos experimentos se vio que cuando se trabajaba con caudales 
de circulación de sólidos bajos, es decir, con relaciones molares NiO/CH4 bajas (cercanas 
a 1) y con una relación molar H2O/CH4 = 0, en el gas de salida del reactor de oxidación se 
detectaba CO2 y CO debido a las reacciones R2.13 y R2.14. Esto nos indicaba que en 
estas condiciones de operación había  formación de carbono en el reactor de reducción por 
descomposición de metano (R2.8), lo cual se evitaba aumentando la relación molar 
H2O/CH4 y/o aumentando el caudal de circulación de sólidos (aumentando la relación 
molar NiO/CH4). 
 
Para analizar con más detalle este fenómeno se realizó un estudio termodinámico del 
proceso y se encontró que para evitar la formación de carbono trabajando con TO basados 
en níquel, la relación molar oxígeno/metano (O/CH4) debe ser mayor que 1, siendo:  
 
)/()/(/ 444 2 CHOCHOCHO NiOOH    (E2.11) 
 
donde OHO 2  es el oxígeno procedente del H2O y ONiO es el oxígeno procedente del TO.                                   
La relación molar ONiO/CH4 depende de varios factores, siendo los más importantes la 
reactividad del transportador, el contenido en óxido metálico de éste y el caudal de 
circulación de TO. De manera que para un determinado TO, una temperatura dada y un 
caudal de circulación de sólidos constante, la relación ONiO/CH4 es constante y por tanto 
un incremento en la relación molar 4/2 CHO OH  aumenta la relación O/CH4 y disminuye la 
formación de carbono. Asimismo, para un determinado TO, una temperatura dada y una 
relación H2O/CH4 constante, un aumento del caudal de circulación de sólidos aumenta 
también la relación O/CH4 disminuyendo la formación de carbono.  
 
2.3.3.3. Efecto de la relación molar NiO/CH4 
 
Un parámetro básico de operación en un proceso CLRa es la relación molar TO-
combustible (NiO/CH4), que para un determinado flujo de combustible alimentado al 
reactor de reducción depende del caudal de sólidos en circulación entre los dos reactores. 
La planta piloto utilizada en este estudio posee una válvula de sólidos que permite 
controlar el caudal de sólidos en circulación, Gs. Para el TO NiO21-Al2O3 el caudal de 
sólidos en circulación se varió entre 2 y 11 kg h-1 y para el TO NiO18-Al2O3 entre 1.3 y 
8.2 kg h-1. 
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En la Figura 2.14 se han mostrado las composiciones del gas producto a la salida del RR 
en función de la relación NiO/CH4 trabajando a distintas relaciones H2O/CH4. Se observa 
en la figura que la conversión de CH4 fue muy alta en todos los casos y que un aumento 
en la relación molar NiO/CH4 para una misma relación H2O/CH4 produjo un aumento de 
las concentraciones de CO2 y H2O (no mostrada en la figura) y una disminución de las 
concentraciones de CO e H2. Estos resultados fueron los esperados, ya que al aumentar la 
relación molar NiO/CH4 aumenta la disponibilidad de oxígeno favoreciendo las 
reacciones de combustión R2.1, R2.2 y R2.3. 
 
Comparando los resultados de las Figuras 2.14.a y 2.14.b puede observarse como con 
ambos TO se obtienen composiciones de gases a la salida del reactor de reducción muy 
similares pero trabajando con relaciones molares NiO/CH4 bastante diferentes. Para el TO 
NiO18-Al2O3 se necesita una relación molar NiO/CH4 menor que para el TO NiO21-
Al2O3 para obtener la misma composición del gas producto. Esto es debido a la 
diferencia de reactividad entre ambos TO, como se vio en los experimentos realizados en 
TGA (Figura 2.3). Debido a la diferente reactividad de los TO, la conversión alcanzada 
por estos durante la operación en planta fue diferente. Como ejemplo, en la Figura 2.15 se 
muestra la conversión alcanzada por los TO a 900 ºC con una relación H2O/CH4=0.3 en 
función del caudal de sólidos en circulación. Puede observarse como para un mismo 
caudal de sólidos en circulación (Gs), y por lo tanto un mismo tiempo de residencia en el 
reactor de reducción, la conversión alcanzada por el TO NiO18-Al2O3 (más reactivo) fue 
mucho mayor que la alcanzada por el TO NiO21-Al2O3 (menos reactivo). Asi mismo, se 
observa como al ir aumentando el caudal de circulación de sólidos va disminuyendo la 
conversión del TO debido a una disminución del tiempo de residencia del sólido en el 
reactor de reducción. 
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Figura 2.15. Efecto del caudal de circulación de sólidos sobre la conversión del TO.  
TRR=900 ºC; H2O/CH4=0.3 
 
Teniendo en cuenta estos resultados, en la Figura 2.16 se ha representado la composición 
del gas producto obtenida con ambos TO en función de la relación molar NiOreac/CH4, 
siendo NiOreac el NiO reaccionado, que se ha calculado mediante la siguiente expresión: 
 
TO
NiOCH
s
reac XPMF
NiOGCHNiO
4
)100/(%
/ 4   (E2.12) 
                             
donde Gs es el caudal másico de sólidos en circulación (kg h-1), %NiO es el porcentaje de 
óxido metálico que contiene el TO, 
4CH
F es el caudal molar de CH4 alimentado (mol h-1), 
PMNiO es el peso molecular del óxido de níquel (74.7 g mol-1) y XTO es la conversión del 
TO. 
 
En esta figura se puede ver como, efectivamente, la composición del gas producto 
obtenida con los dos TO para una misma relación molar NiOreac/CH4 es muy similar y 
además esta composición del gas producto se encuentra cercana al equilibrio 
termodinámico. La mejor composición del gas producto desde el punto de vista de la 
producción de H2 (máxima producción de H2 y CO) se obtiene para relaciones molares 
NiOreac/CH4  bajas, relaciones NiOreac/CH4 cercanas a 1.  
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Figure 2.16. Efecto de la relación molar NiOreac/CH4 sobre la composición del gas producto obtenida con 
ambos TO. TRR=900 ºC. . (■): NiO18-Al2O3. (□): NiO21-γAl2O3. Líneas: equilíbrio termodinámico.  
(□, ■, ……): H2O/CH4 = 0, (○, ●, -----): H2O/CH4 = 0.3, (∆, ▲, ____ ): H2O/CH4 = 0.5. 
 
Como se ha mencionado anteriormente, un aspecto muy importante en un sistema CLRa 
es el balance de entalpía. La reacción de oxidación del TO es muy exotérmica mientras 
que las reacciones del reactor de reducción son muy endotérmicas. Por tanto, el calor 
necesario para que tengan lugar las reacciones endotérmicas del reactor de reducción debe 
ser suministrado por el caudal de sólidos en circulación procedente del reactor de 
oxidación a mayor temperatura. Para ello, el calor generado en el reactor de oxidación 
debe ser suficiente para cumplir el balance de entalpía del sistema sin el requerimiento de 
un aporte de energía exterior al sistema CLR. Un balance global de entalpía realizado al 
sistema CLR, el cual se detalla más adelante en el apartado 2.6, mostró que para cumplir 
el balance de entalpía del sistema CLR la relación molar NiOreac/CH4 mínima necesaria 
debe estar entre 1.2–1.3, dependiendo de las condiciones de operación. En estas 
condiciones óptimas de operación, la composición en base seca del gas producto obtenida 
en régimen auto-térmico sería: 65 % H2, 25 % CO, 9 % CO2 y 1 % CH4. Esta 
composición corresponde a 1.8 moles de H2, 0.7 moles de CO y 0.3 moles de CO2 
generados por mol de CH4 alimentado. Por lo cual, la producción máxima de H2 que se 
podría obtener tras el reactor water gas shift sería de unos 2.5 moles de H2 por mol de 
CH4 alimentado. 
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2.3.3.4. Comportamiento de los TO 
 
Además del análisis de las condiciones de operación sobre la distribución de gases 
producidos, la experimentación realizada en la planta piloto en continuo permitió estudiar 
el comportamiento de los TO y su evolución en función del tiempo de operación. Para 
ello, periódicamente se recogieron muestras de sólido de distintas partes de la planta 
(reactores de oxidación y reducción, filtros, etc.) a lo largo de las 50 horas de operación. 
Estas muestras de sólidos permitieron analizar los posibles cambios sufridos en las 
propiedades físico-químicas de los transportadores de oxígeno.  
 
En primer lugar hay que resaltar que durante las 50 horas de operación, los TO nunca 
mostraron problemas de aglomeración y que la cantidad de finos recogidos en los filtros 
fue mínima y se consideró despreciable. 
 
En la Figura 2.17 se muestra la reactividad de reducción y oxidación determinada en TGA 
de los TO frescos y usados tras 50 horas de operación. Se puede observar que la 
reactividad de oxidación y reducción del TO NiO18-αAl2O3 no se vio afectada por la 
operación en la planta en continuo, sin embargo, la reactividad de reducción de las 
partículas del TO NiO21-Al2O3 fue mayor en lar partículas usadas que en las partículas 
frescas.  
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Figura 2.17. Reactividad en TGA de los TO frescos y usados. Tred = 900 ºC, Toxid = 950 ºC.  
 
En la Tabla 2.7 se muestran las propiedades físico-químicas de los TO frescos y tras 50 
horas de operación en la planta piloto en continuo. Como se muestra en la tabla, la 
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densidad de las partículas del TO NiO18-Al2O3 no cambió tras la operación en la planta 
y las partículas del TO NiO21-γAl2O3 sufrieron un ligero aumento de densidad. El cambio 
en la dureza mecánica de las partículas fue pequeño para ambos TO. Las partículas usadas 
de ambos TO presentaron una porosidad menor que las partículas frescas. Además, se 
observó que la distribución de tamaños de poro era diferente, aumentando el tamaño de 
los poros en las muestras usadas. Así mismo, se observó una disminución de la superficie 
específica en las partículas usadas de ambos TO, especialmente importante para el TO 
NiO21-Al2O3. Esta disminución de la superficie específica indica que el TO NiO21-
Al2O3 ha sufrido un importante proceso de sinterización, reflejado también como se ha 
dicho anteriormente en el aumento del tamaño de los poros. Sin embargo, como se ha 
visto en el análisis de reactividad (Figura 2.17), este proceso de sinterización no ha 
disminuido la reactividad de las partículas de los TO. 
 
Tabla 2.7. Propiedades físico-químicas de los TO frescos y tras 50 horas de operación. 
  
Transportador 
Densidad 
(g/cm3) 
Dureza 
(N) 
Porosidad 
(%) 
BET 
(m2/g) 
XRD 
TPR 
(ºC) 
SEM/EDX 
NiO21-γAl2O3 1.7 2.6 50.7 83.4 -Al2O3  
NiAl2O4 
800 
Distribución 
uniforme 
NiO21-γAl2O3 
50 horas 
1.9 2.4  48.4 29 
-Al2O3  
NiAl2O4, NiO 
450 
930 
Distribución 
uniforme 
NiO18-αAl2O3 2.3 4.2 42.4 7 
α-Al2O3 
NiAl2O4, NiO 
430/580 
850 
Distribución 
uniforme 
NiO18-αAl2O3 
50 horas 
 2.3 4.0 40.8 5.4 
α-Al2O3 
NiAl2O4, NiO 
420 
910 
Distribución 
uniforme 
 
Los análisis XRD y TPR mostraron una nueva especie cristalina, NiO, en las partículas 
usadas del TO NiO21-Al2O3 que no presentaba el TO fresco. El TO NiO21-Al2O3 
fresco no presentaba NiO libre porque la -Al2O3 es muy activa e interacciona con el NiO 
para formar aluminatos de níquel (NiAl2O4). Sin embargo, con el uso del TO a altas 
temperaturas, la alúmina se desactiva disminuyendo su interacción con el NiO y 
permitiendo la formación de NiO libre. La formación de este NiO libre es el causante del 
aumento en la reactividad de reducción de las partículas, ya que la reactividad de 
reducción del NiO es mucho mayor que la del NiAl2O4. Los análisis XRD no revelan 
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ningún cambio en las partículas del TO NiO18-Al2O3, de ahí que este transportador no 
sufra ningún cambio de reactividad con el tiempo de operación.  
 
Finalmente, el análisis SEM/EDX reflejó que la morfología de ambos TO tras las 50 horas 
de operación en la planta en continuo no había cambiado y que la distribución del níquel a 
lo largo del diámetro de las partículas del TO seguía siendo uniforme, como puede 
observarse en la Figura 2.18 donde se muestran las imagénes SEM y la distribución del Ni 
a lo largo de la sección de las partículas del TO NiO21-Al2O3 fresco y tras su uso en la 
planta. 
           a)                                                b) 
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Figura 2.18. Imagénes SEM del TO NiO21-Al2O3. (a) Partículas frescas y (b) Partículas usadas durante 50 
horas en la planta CLR de 900 Wt y análisis EDX de la distribución del Ni a lo largo de la sección de la 
partícula. 
 
Estos resultados muestran que ambos TO pueden ser usados durante largos tiempos de 
operación en una instalación CLRa en continuo. Unido este buen comportamiento a la 
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buena distribución de los gases producidos en el proceso, hace que estos TO sean idóneos 
para ser utilizados en grandes instalaciones de CLR para la producción de H2.  
 
2.4. Efecto de la presión total en el proceso CLR 
 
Rydén y Lyngfelt [61] realizaron un análisis termodinámico sobre varios procesos que 
utilizan la tecnología de Chemical-Looping para la producción de H2 y encontraron que 
los procesos que trabajaban a presión atmosférica consiguen una producción de H2 
elevada, pero la energía necesaria para comprimir el producto es considerable. Así mismo, 
encontraron que en un sistema CLRa presurizado, aunque es más complejo que uno que 
trabaje a presión atmosférica, la eficiencia energética alcanzada sería mucho mayor. 
Siriwardane y col. [89] y García-Labiano y col. [38] estudiaron, en un lecho fijo y en 
TGA, el efecto de la presión sobre el comportamiento de varios TO para CLC. Ambos 
trabajos muestran que la presión tiene un efecto positivo en la velocidad de reacción, 
aunque el aumento de la reactividad no fue tan alto como se esperaba. Por el contrario, no 
hay estudios en la literatura sobre el efecto de la presión de operación en el proceso 
CLRa. Por lo tanto, se consideró necesario realizar el estudio de este efecto en 
instalaciones de CLR. Siendo éste el primer trabajo realizado a presión en un reactor de 
lecho fluidizado con alimentación continua de sólido. 
 
Para analizar el efecto de la presión total de operación sobre el proceso CLR y sobre el 
comportamiento de los TO se diseñó y construyó un reactor semicontinuo de lecho 
fluidizado que permitía trabajar a elevadas presiones. En este reactor se realizó el estudio 
del efecto de la presión total sobre la conversión de CH4, la composición del gas producto, 
la formación de carbono y la integridad de los TO NiO21-Al2O3 y NiO18-Al2O3. 
 
2.4.1. Estudio Termodinámico 
 
Previamente a la realización de los experimentos en la planta diseñada y construida, se 
realizó un estudio termodinámico del efecto de la presión total en un sistema CLRa. Para 
ello, se utilizó el programa HSC Chemistry 6.1, el cual proporciona la composición del 
gas en equilibrio a la salida del reactor usando el método de minimización de la energía 
libre de Gibbs del sistema. El efecto de la presión se analizó en el rango 1-25 bares, 
temperaturas de reacción de 900 ºC y 950 ºC, una relación molar H2O/CH4 de 0.3 y una 
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relación molar NiO/CH4 de 1.25, que es un valor muy cercano al óptimo para cumplir el 
balance de entalpía en un proceso CLRa.  
 
En la Figura 2.19 se muestran los resultados obtenidos en el estudio termodinámico. 
Puede observarse como al aumentar la presión total de operación las reacciones de 
reformado están termodinámicamente menos favorecidas hacia la producción de gas de 
síntesis (CO + H2). Un aumento de la presión de trabajo produce un descenso de la 
conversión de CH4, un aumento de las concentraciones de CO2 y H2O y una disminución 
en las concentraciones de CO y H2. Por lo tanto, para conseguir la misma conversión de 
CH4 que trabajando a presión atmosférica es necesario aumentar la temperatura del 
reactor de reducción. 
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Figura 2.19. Efecto de la presión total sobre la composición del gas en equilibrio termodinámico para 
distintas temperaturas de reacción. 
 
2.4.2. Descripción de la instalación 
 
La Figura 2.20 muestra imágenes y un esquema de la instalación semicontinua utilizada 
en el estudio del efecto de la presión sobre el proceso CLRa. Hay que señalar que este 
reactor de lecho fluidizado se utiliza para simular el reactor de reducción operando a 
presión. Se compone básicamente de un sistema de alimentación de gases, un sistema de 
alimentación en continuo de sólido, un reactor de lecho fluidizado y un sistema de análisis 
de gases y recogida de datos en continuo. El sistema de alimentación de gases (1) estaba 
formado por medidores-controladores de flujo másico de gases y agua. El reactor de lecho 
fluidizado (2), construido en Kanthal, tenía 0.038 m de diámetro interior, 0.58 m de altura 
y una zona de precalentamiento de 0.28 m justo debajo del distribuidor. La altura del 
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lecho era de 0.15 m. El reactor estaba dentro de un horno (3) que permitía controlar la 
temperatura del lecho. Una válvula de presión (4) localizada en la corriente de salida del 
gas controlaba la presión del reactor. Los sólidos elutriados fuera del lecho se recogían en 
un filtro caliente (5) localizado a la salida del reactor. Las corrientes de alimentación y 
salida de gases estaban calorifugadas para evitar la condensación del agua.  
 
CH4
N2
Aire
H2O
Análisis de gases
CO2,CO, H2O 
CH4, H2 y O2
P
1
6
10
7 9
2
5
4
Chimenea
P3
8
 
 
 
Figura 2.20. Esquema del reactor del lecho fluidizado semicontinuo. 
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El sistema de alimentación de sólido constaba de una tolva (6) de 5000 cm3 de capacidad 
y de un tornillo sin-fin (7). La tolva de alimentación estaba rodeada de un horno eléctrico 
con control de temperatura (8). Este horno no estaba en el diseño inicial de la instalación, 
pero, en experimentos preliminares realizados en la instalación, se vio que los TO 
adsorbían humedad cuya vaporización afectaba a la condiciones de operación, de manera 
que se instaló ese horno para secar el TO antes de alimentarlo al lecho. El caudal de 
alimentación de sólidos al reactor se controlaba regulando la velocidad de giro (9) del 
tornillo sinfín. El TO reaccionado caía por rebose a una tolva de recogida de sólidos (10) 
manteniéndose constante el inventario de sólidos en el reactor.  
 
La composición del gas a la salida del reactor de lecho fluidizado se medía en continuo en 
diferentes analizadores de gases. Estos analizadores fueron los mismos que se utilizaron  
en la planta CLR en continuo descrita anteriormente.  
 
Cada experimento realizado en esta instalación se dividió en dos etapas, la etapa de 
reducción y la etapa de oxidación. En la Figura 2.21 se muestra la composición de gas 
producto obtenida durante la etapa de reducción en un experimento típico trabajando con 
el TO NiO21-Al2O3. Al inicio de la etapa de reducción, el TO oxidado se cargaba en la 
tolva de alimentación y una vez que estaba libre de humedad, es decir, que se había 
secado, el sistema se cerraba y se presurizaba en atmósfera de nitrógeno hasta la presión 
deseada. A continuación, se alimentaba el vapor de agua al reactor y tras la estabilización 
del flujo de agua, se iniciaba la etapa de reducción alimentando TO y CH4 al reactor. El 
estado estacionario se alcanzaba transcurridos 20-40 minutos, dependiendo de las 
condiciones de operación, y se mantenía durante al menos 60 minutos. El TO reaccionado 
caía por rebose a la tolva de recogida de sólidos. Una vez finalizada la etapa de reducción, 
el sistema se despresurizaba y el TO reducido se recogía de la tolva inferior. La etapa de 
oxidación del TO se llevaba a cabo de forma similar a la etapa de reducción pero a 
presión atmosférica. 
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Figura 2.21. Ejemplo de la etapa de reducción en un experimento en el lecho fluidizado semicontinuo. TO 
NiO21-Al2O3,  P = 5 bares, T= 900 ºC 
 
2.4.3. Tratamiento de los datos 
 
El tratamiento de los datos obtenidos en la experimentación realizada en el rector de lecho 
fluidizado semicontinuo se realizó de forma análoga al tratamiento de los datos obtenidos 
en los experimentos realizados en la planta piloto CLR en continuo (apartado 2.3.2). 
 
2.4.4. Resultados obtenidos 
 
Se realizaron experimentos de reformado de CH4 bajo diferentes condiciones de 
operación con los dos TO seleccionados previamente, NiO21-Al2O3 y NiO18-Al2O3. El 
rango de condiciones de operación estudiado fue el mismo para ambos TO, excepto el 
caudal de alimentación de sólido que fue menor para el TO NiO18-Al2O3 debido a su 
mayor reactividad, de forma análoga a como se ha hecho en la planta CLR atmosférica en 
continuo. El efecto de la presión total se estudió en el rango de 1-10 bares. 
 
El estudio del efecto de la presión total a una temperatura dada y una velocidad de gas y 
una relación molar NiO/CH4 constantes se puede realizar de dos maneras distintas. La 
primera opción es realizar los experimentos manteniendo constante la concentración de 
CH4 a todas las presiones de trabajo estudiadas, lo cual implica un aumento del flujo de 
CH4 alimentado al reactor a medida que aumenta la presión. Para mantener la relación 
molar NiO/CH4 constante, un aumento en el flujo de CH4 supone un aumento en el caudal 
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de alimentación del TO y por lo tanto una reducción del tiempo medio de residencia del 
sólido en el reactor. La segunda opción es realizar los experimentos manteniendo la 
presión parcial de CH4 constante en todas las presiones de trabajo analizadas. En este caso 
la concentración de CH4 disminuirá al aumentar la presión de trabajo pero el flujo de CH4 
se mantiene constante, de manera que para una misma relación molar NiO/CH4 el caudal 
de alimentación de sólido y el tiempo medio de residencia del TO en el reactor se 
mantienen constantes. Los experimentos realizados en el reactor de lecho fluidizado 
semicontinuo se realizaron siguiendo esta segunda opción. Para ello, en la etapa de 
reducción de todos los experimentos se trabajó con una presión parcial de CH4 de 0.5 
bares (38.2 lN h-1), una velocidad superficial de gas en el reactor de 8 cm s-1 y una relación 
molar H2O/CH4 de 0.3. La Tabla 2.8 muestra la concentración de CH4 utilizada para cada 
presión total estudiada. Para cada presión de trabajo se estudió el efecto de la temperatura 
de reacción y la relación molar NiO/CH4 sobre la conversión de CH4 y la composición del 
gas producto.  
 
Tabla 2.8.  Concentración de CH4 a distintas presiones totales para una presión parcial de CH4 constante 
(0.5 bares). 
 
Presión total 
(bares) 
1 3 5 8 10 
CH4 (%) 50 16.7 10 6.25 5 
 
La etapa de oxidación de cada experimento se realizó a presión atmosférica y a una 
temperatura de 950 ºC, trabajando con una velocidad superficial del gas en el reactor de 8 
cm s-1 y una composición de gas de alimentación de 15 % de O2 en nitrógeno.   
 
Teniendo en cuenta únicamente el tiempo de la etapa de reducción de cada experimento, 
se trabajó un total de más de 50 horas con cada TO.  
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2.4.4.1. Efecto de la presión total 
 
El rango de presiones estudiado fue 1-10 bares. La Figura 2.22 muestra el efecto de la 
presión total sobre la composición del gas producto obtenida para cada TO trabajando a 
900 ºC y una relación molar NiO/CH4 de 3.2 para el TO NiO21-Al2O3 y 2.2 para el TO 
NiO18-Al2O3. Como se observa en la figura, un aumento en la presión de operación no 
produjo un cambio importante en la composición del gas producto obtenida. A todas las 
presiones estudiadas la conversión del CH4 fue muy alta y no se detectó deposición de 
carbono.  
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Figura 2.22. Efecto de la presión total sobre la composición del gas producto. T = 900 ºC. (a) NiO21-
Al2O3, NiO/CH4 = 3.2, (b) NiO18-Al2O3, NiO/CH4 = 2.2 
 
Al igual que en los resultados obtenidos en los experimentos realizados a presión 
atmosférica en la planta CLR en continuo, es necesario tener en cuenta la conversión 
alcanzada por los TO para calcular la relación molar NiOreac/CH4. La conversión 
alcanzada por los TO fue muy similar en todas las presiones de trabajo estudiadas. La 
conversión alcanzada por el TO NiO21-Al2O3 fue del ~55 % y la del TO NiO18-Al2O3 
fue del ~80 %. La Figura 2.23 muestra el efecto de la presión total sobre la composición 
del gas producto obtenida con los dos TO para una misma relación NiOreac/CH4. 
Asimismo, se compara la composición del gas producto obtenida en base seca con la 
composición correspondiente al equilibrio termodinámico a esa temperatura (línea 
continua). Se observa que para todos los gases, las concentraciones obtenidas 
experimentalmente están muy cerca de las concentraciones dadas por el equilibrio 
termodinámico.  
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Figura 2.23. Efecto de la presión total sobre la composición del gas producto. NiOreac/CH4 = 1.8. (■): TO 
NiO18-Al2O3. (□): TO NiO21-Al2O3. T = 900 ºC. Líneas: equilibrio termodinámico. 
 
2.4.4.2. Efecto de la temperatura de reducción 
 
Como se concluyó del estudio termodinámico, para conseguir la misma conversión de 
CH4 trabajando a presiones elevadas que trabajando a presión atmosférica es necesario 
aumentar la temperatura del reactor de reducción del sistema CLRa. De manera que es 
importante analizar el efecto de la temperatura de reducción sobre la composición del gas 
producto trabajando a presiones elevadas. Para ello se varió la temperatura de la etapa de 
reducción entre 800 y 900 ºC. El flujo molar de CH4 alimentado al reactor se mantuvo 
constante para todas las temperaturas de reducción estudiadas. La Figura 2.24 muestra el 
efecto de la temperatura de reducción sobre la composición del gas producto trabajando a 
presiones de trabajo de 1 y 10 bares con el TO NiO18-Al2O3. Se obtuvieron resultados 
similares con el TO NiO21-Al2O3. Puede verse como la conversión de CH4 fue muy alta 
(>98%) en todo el rango de temperaturas analizado y como, para una misma relación 
molar NiO/CH4, un aumento en la temperatura de reducción produce un aumento en la 
conversión de CH4, un ligero aumento de las concentraciones de CO2 y H2O y un ligero 
descenso de las concentraciones de CO y H2. El efecto de la temperatura de reducción 
sobre la composición del gas producto fue el mismo a las dos presiones de trabajo y 
coincide con lo observado en los experimentos realizados en la planta piloto en continuo a 
presión atmosférica.  
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Figura 2.24. Efecto de la temperatura de reducción sobre la composición del gas producto a distintas 
presiones de trabajo para el TO NiO18-Al2O3. NiO/CH4 = 1.4, (□): P =1 bar, (■): P = 10 bares. 
 
2.4.4.3. Efecto de la relación molar NiO/CH4 
 
Se estudió el efecto de la relación molar NiO/CH4 sobre la composición del gas producto 
a diferentes presiones. Para ello, se varió el caudal de alimentación de sólido entre 0.8 y 
2.6 kg h-1, de manera que el tiempo medio de residencia del sólido en el reactor variara de 
3 a 9 minutos para el TO NiO21-Al2O3 y de 4 a 13 minutos para el TO NiO18-Al2O3. 
La Figura 2.25 muestra la composición del gas producto en función de la relación molar 
NiOreac/CH4 para distintas presiones y una misma relación H2O/CH4. Un incremento en la 
relación NiO/CH4 produce un aumento de las concentraciones de CO2 y H2O y una 
disminución de las concentraciones de CO, H2 y CH4 muy similar en todas las presiones 
de trabajo estudiadas. Este efecto de la relación NiO/CH4 sobre la composición del gas 
producto fue el mismo que se observó trabajando a presión atmosférica en la planta CLR 
en continuo. 
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 Figura 2.25. Efecto de la relación molar NiOreac/CH4 sobre la composición del gas producto a distintas 
presiones de trabajo con ambos TO. (a) NiO18-Al2O3 y (b) NiO21-Al2O3. T=900 ºC. H2O/CH4 = 0.3. (■): 
P=1 bar. (◘): P= 5 bares. (□): P=10 bares. Líneas: Equilibrio termodinámico.   
 
2.4.4.4. Comportamiento de los TO 
 
Los TO fueron caracterizados física y químicamente antes y después de su uso en el 
reactor de lecho fluidizado presurizado. La Figura 2.26 muestra imágenes SEM de las 
partículas del TO NiO18-Al2O3 antes y después de su uso en el reactor de lecho 
fluidizado semicontinuo y la Tabla 2.9 muestra las propiedades más importantes de los 
TO frescos y tras más 50 horas de operación en el reactor. Como se puede observar, el 
cambio en las propiedades físico-químicas de los TO fue similar al experimentado por los 
TO tras su uso en la planta piloto CLR en continuo trabajando a presión atmosférica. De 
manera que se puede concluir que la presión de trabajo no tiene ningún efecto sobre el 
comportamiento de los TO.  
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Tabla 2.9. Propiedades físico-químicas de los TO frescos y tras más de 50 horas de operación en el lecho 
fluidizado presurizado. 
 
TO 
Densidad 
(g/cm3) 
Resistencia a la 
rotura (N) 
Porosidad 
(%) 
BET 
(m2/g) 
XRD SEM/EDX 
NiO21-γAl2O3 1.7 2.6 50.7 83.4 -Al2O3, 
NiAl2O4 
Distribución 
uniforme 
NiO21-γAl2O3 
>50 horas 
1.8 2.4 50.6 29.5 
-Al2O3, 
NiAl2O4, 
Distribución 
uniforme 
NiO18-αAl2O3 2.4 4.1 42.5 7.0 
-Al2O3, 
NiO, 
NiAl2O4 
Distribución 
uniforme 
NiO18-αAl2O3 
>50 horas 
2.5 4.0 42.1 7.7 
-Al2O3, 
NiO, 
NiAl2O4 
Distribución 
uniforme 
 
                         a)                                                 b) 
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Figura 2.26. Imagénes SEM del TO NiO18-Al2O3. (a) Partículas frescas y (b) Partículas usadas durante 
50 horas en el lecho fluidizado presurizado y análisis EDX de la distribución del Ni a lo largo de la sección 
de la partícula. 
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2.5. Estudio de la cinética de reacción 
 
La determinación de la cinética de las reacciones que tienen lugar tanto en el reactor de 
reducción como en el de oxidación es esencial para realizar el diseño de sistemas CLR. En 
los experimentos realizados en las plantas piloto se ha observado que, tanto a presión 
atmosférica como a presiones mayores, los gases de salida del reactor de reducción se 
encontraban prácticamente en equilibrio termodinámico. Sin embargo, para poder conocer 
la composición correspondiente al equilibrio termodinámico es necesario saber el oxígeno 
transferido por el TO a los gases reactantes, es decir, es necesario conocer la conversión 
del TO en función de las condiciones de operación.  
 
En el reactor de reducción pueden tener lugar varias reacciones simultáneamente (R2.1-
R2.11), pero se desconoce la contribución de cada una de ellas a la reacción global de 
conversión de CH4 y del TO. Por ello, es necesario desarrollar un modelo de reacción que 
prediga la conversión de CH4 y del TO en función de las condiciones de operación, para 
lo cual es necesario conocer la cinética de todas las reacciones que tienen lugar en los 
reactores de reducción y oxidación. Esto hace necesario determinar por un lado la cinética 
de reducción y oxidación de los transportadores de oxígeno (R2.1-R2.4 y R2.12) y por 
otro lado la cinética de las reacciones de reformado de metano (R2.5-R2.7) y la reacción 
water gas shift (R2.11).  
 
2.5.1. Determinación de la cinética de reducción y oxidación de los TO 
 
2.5.1.1. Procedimiento Experimental 
 
La cinética de las reacciones de reducción y de oxidación de los TO con CH4, H2 y CO se 
ha obtenido a partir de experimentos realizados a presión atmosférica en la termobalanza 
CI Electronics descrita en el Apartado 2.2.3.1. Para ello se colocaba el TO en la cestilla de 
platino y se calentaba hasta la temperatura de reacción en atmósfera de aire. Cuando la 
temperatura y el peso se estabilizaban, el TO se exponía de forma alternativa a 
condiciones reductoras y oxidantes durante al menos cinco ciclos, para comprobar que los 
resultados eran repetitivos. En cada ciclo, para evitar la mezcla del oxígeno y el 
combustible se alimentaba una corriente de N2 durante 2 minutos después de cada periodo 
de reducción y oxidación. 
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La concentración de los gases combustibles usados para determinar la cinética de 
reducción se varió desde un 5 a un 20 % en el caso del CH4 y desde 5 a 50 % para H2 y 
CO. Este intervalo incluye la mayoría de las concentraciones medias presentes en el lecho 
fluidizado de una planta CLR en continuo. Cuando se trabajaba con CH4 como gas de 
reacción se añadía un 20 % de H2O a la mezcla reactante para evitar la deposición de 
carbono. Sin embargo, no se pudieron utilizar porcentajes de CH4 mayores del 20% ya 
que incluso con la adición del 20 % de H2O se producía deposición de carbono, lo que 
modificaba el peso de la muestra, falseando los resultados de variación de peso 
observados. La alimentación de una cantidad de H2O mayor hubiese permitido trabajar 
con concentraciones de CH4 más elevadas, sin embargo, se observó que se producían 
problemas de condensación en la salida del sistema y en la parte superior de las varillas de 
la termobalanza que introducían perturbaciones en la medida y falseaban los resultados. 
Cuando se utilizó CO como gas combustible se alimentó en la corriente de entrada un 
20% de CO2, para evitar la deposición de carbono a través de la reacción de Boudouard. 
En la reacción de oxidación se utilizaron concentraciones de oxígeno entre un 5 y un 21%.  
 
El efecto de la temperatura sobre la velocidad de reacción de reducción se estudió en el 
intervalo de temperaturas comprendido entre 700 y 950 ºC. Con el fin de determinar la 
cinética de reducción sobre el TO siempre en el mismo estado, las muestras eran siempre 
oxidadas a 950 ºC en aire. El mismo proceso se siguió para estudiar la influencia de la 
temperatura en la cinética de oxidación. En este caso las muestras fueron siempre 
reducidas a 950 ºC. 
 
En primer lugar, para buscar las condiciones de operación más adecuadas para la 
determinación de los parámetros cinéticos en ausencia de resistencias difusionales, se 
realizaron experimentos con distintos tamaños de partícula del TO (100-300 m), peso de 
muestra y caudal de gas. La Figura 2.27 muestra las curvas conversión-tiempo del quinto 
ciclo reducción-oxidación para los distintos diámetros de partícula y los diferentes 
caudales alimentados. Como puede verse en la Figura 2.23.a, las curvas aparecen 
prácticamente solapadas por lo que la conversión obtenida es independiente del diámetro 
de partícula. El efecto de la velocidad del gas en la difusión externa, Figura 2.23.b, es 
apreciable con caudales de 8 y 15 lN/h, mientras que no se observa ningún efecto por 
encima de 20 lN/h, con las curvas también solapadas. Para los experimentos llevados a 
cabo en este trabajo, se seleccionó un caudal de 25 lN/h, con el que se evitaba la influencia 
de la difusión en la capa externa. Los mismos resultados se observaron durante la reacción 
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de oxidación. Un peso de muestra de alrededor de ~50 mg aseguraba que la difusión 
interparticular no afectaba a la cinética global y permitía una buena detección de la 
variación de peso de la muestra. 
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Figura 2.27. Efecto del tamaño de partícula (a) y del caudal de gas (b) sobre la conversión del TO NiO18-
Al2O3. 15 % CH4 - 20 % H2O. Tred = 950 ºC.
 
2.5.1.2.  Parámetros cinéticos de la reacción de reducción de los TO 
 
La Figura 2.28 las curvas conversión-tiempo obtenidas durante el primer y quinto ciclos 
de reducción en TGA con los TO NiO18-Al2O3 y NiO21-Al2O3 a 950 ºC con un 15% 
de CH4, H2 y CO como gases reaccionantes. Puede observarse que en general la reducción 
de los TO tiene lugar en dos etapas. Durante los primeros segundos la reacción es muy 
rápida, lo cual corresponde a la reducción del NiO libre. Después se produce un cambio 
en la pendiente de la curva debido a la disminución de la reactividad, lo cual corresponde 
a la reducción del NiAl2O4. Como se observa en la figura, la conversión alcanzada durante 
la primera etapa, correspondiente a la reducción del NiO, es mayor en el quinto ciclo que 
en el primero, lo que indica que se ha producido un aumento en el contenido de NiO libre 
de las partículas al aumentar el número de ciclos. Este proceso de aumento del NiO libre 
presente en las partículas de TO está relacionado con la conversión alcanzada por el TO 
en los ciclos reducción-oxidación previos. A partir de resultados obtenidos en la planta 
piloto en continuo se ha observado y comentado en un trabajo anterior [90] que el Ni 
formado en el reactor de reducción es oxidado aproximadamente un 80% a NiO y un 20% 
a NiAl2O4 en el reactor de oxidación, por tanto, cuanto mayor sea el Ni formado durante 
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la reducción mayor será el contenido en NiO libre formado durante la oxidación. En los 
ciclos realizados en la TGA la conversión del TO durante los cinco ciclos ha sido muy 
alta, lo que ha favorecido la formación de NiO libre y por tanto se ha producido un 
aumento en la reactividad entre el primer y quinto ciclo.  
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Figura 2.28. Curvas conversión-tiempo durante el periodo de reducción durante el primer y quinto ciclo 
con ambos TO. Concentración del gas = 15%. T = 950 ºC. 
 
Puesto que las reactividades del NiO y NiAl2O4 son muy diferentes, y además el 
contenido de NiAl2O4 puede variar con el proceso (CLC ó CLR) e incluso con las 
condiciones de operación, se determinaron dos cinéticas de reacción diferentes con cada 
combustible (CH4, H2 y CO), una correspondiente al NiO libre y la otra al NiAl2O4. Para 
ello, las curvas de reactividad se dividieron en dos etapas y se estudiaron cada una de ellas 
por separado. Se realizaron cálculos para transformar la conversión de cada etapa en un 
rango 0-1 aplicando las siguientes ecuaciones: 
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NiO
red
NiO f
X
X   (E2.13) 
NiO
NiOred
ONiAl f
fX
X 

142
 (E2.14) 
 
donde Xred es la conversión del TO en cualquier instante de la etapa de reducción y fNiO es 
la fracción de níquel presente en el TO en forma de NiO libre. Para el cálculo de los 
parámetros cinéticos se trabajó con cada una de estas curvas de forma independiente. Los 
parámetros cinéticos correspondientes a la reducción de NiAl2O4 se obtuvieron de los 
datos del primer ciclo, que es donde la mayor parte del Ni presente en el TO está en esta 
forma, y los parámetros cinéticos del NiO se determinaron a partir de los datos del quinto 
ciclo, ya que el contenido en NiO libre en el TO es mayor en este ciclo.    
 
La Figura 2.29.a muestra, a modo de ejemplo, las curvas conversión-tiempo obtenidas a 
950 ºC con 15 % de H2 como gas de reacción con los dos TO. En la Figura 2.29.b se ha 
representado de forma normalizada, utilizando la ecuación E2.13, sólo el tramo 
correspondiente a la reducción del NiO para ambos TO. Puede observarse que ambas 
curvas normalizadas coinciden, por lo que puede decirse que la cinética de reducción del 
NiO de ambos TO es la misma. Debido a esta observación, se utilizaron las curvas de 
reactividad del TO NiO18-Al2O3 para determinar los parámetros cinéticos de reducción 
del NiO porque su contenido en NiO es mayor que en el TO NiO21-Al2O3. Por el 
contrario, se observó que el NiAl2O4 presente en el TO NiO18-Al2O3 reaccionaba a 
distinta velocidad que el presente en el TO NiO21-Al2O3. Esta diferencia puede deberse 
a que el NiAl2O4 se forma a partir de dos tipos de alúmina con diferente estructura 
cristalina (-Al2O3 en el TO NiO18-Al2O3 y -Al2O3 en el TO NiO21-Al2O3). Por 
tanto, se determinó la cinética de reducción del NiAl2O4 para cada uno de los TO por 
separado.  
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Figura 2.29.  (a) Curvas de reactividad obtenidas en termobalanza durante el quinto ciclo con ambos TO. 
(b)  Curvas conversión-tiempo del NiO normalizadas durante el quinto ciclo para ambos TO. 15 % H2. T = 
950 ºC. 
 
Reducción del NiO 
 
En la Figura 2.30.a se muestra a modo de ejemplo, el efecto de la concentración de CO 
trabajando a una temperatura de 950ºC y en la Figura 2.26.b el efecto de la temperatura 
cuando se alimentaba CH4 como gas reaccionante sobre la velocidad de reducción del 
NiO. Los resultados encontrados con el resto de los gases fueron cualitativamente 
semejantes.  
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Figura 2.30. Curvas de reactividad obtenidas en termobalanza con el TO NiO18-Al2O3. (a) distintas 
concentraciones de CO a T = 950 ºC y (b) diferentes temperaturas de reacción con 15% CH4. Líneas 
continuas: resultados predichos por el modelo utilizando los parámetros cinéticos obtenidos en este trabajo. 
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Puede observarse que la velocidad de reacción del NiO depende claramente de la 
concentración del gas reactante, aumentado la velocidad de reacción al aumentar la 
concentración del gas. En cambio, el efecto de la temperatura fue poco significativo, lo 
que en principio contradice el hecho de que la velocidad de reacción esté controlada por la 
reacción química entre el TO y el gas combustible. Sin embargo, experimentos previos 
realizados en la termobalanza permitieron descartar cualquier tipo de control difusional, 
tanto de la difusión externa alrededor de las partículas como de la difusión a través del 
sistema poroso del sólido. Asi mismo, puede observarse que las curvas conversión-
tiempo, obtenidas en la termobalanza con los distintos gases, son líneas rectas y por lo 
tanto no pueden ser ajustadas por un modelo de grano de tamaño variable, como se había 
realizado con otros transportadores de oxígeno [91, 92]. Readman y col. [93] también 
observaron linealidad en las curvas conversión-tiempo obtenidas en TGA durante la 
reducción de un TO de base Ni con CH4 e H2 como gases reaccionantes. Estos autores 
propusieron que la forma de estas curvas indica que el oxígeno presente en la superfície 
de los granos es constante durante toda la reacción, es decir, el oxígeno difunde desde el 
interior del grano de NiO a la superficie donde tiene lugar la reacción, pero este proceso 
no limita la velocidad de reacción en las condiciones empleadas. Goldstein y col. [94] 
sugirieron un mecanismo similar para la oxidación del CO con un TO basado en Cu. La 
reacción transcurría en varias etapas diferentes que incluían la adsorción de CO en la 
superficie, la difusión de oxígeno desde el interior a la superficie y la formación y 
liberación de CO2. Por estos motivos, se utilizó un modelo empírico con una dependencia 
lineal de la conversión con el tiempo de reacción, similar al utilizado por Zafar y col. [44], 
para ajustar las curvas conversión-tiempo. Este modelo viene descrito por la ecuación 
E2.15: 
 
NiO
NiO
tX   (E2.15) 
y 
NiO
NiO 1
dt
dX
  (E2.16) 
 
donde 0,NiO es el tiempo necesario para la conversión completa del TO si todo el níquel 
del TO estuviera en forma de NiO libre y fNiO es la fracción de níquel presente en el TO en 
forma de NiO libre.  
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Los valores de NiO pueden obtenerse de la pendiente de las curvas conversión-tiempo. Sin 
embargo, Dueso y col. [90] demostraron que la velocidad de reducción del NiO depende 
de la fracción de NiO presente en la partícula, la cual depende, como se ha comentado 
anteriormente, de la conversión alcanzada por el TO en el ciclo previo. Estos autores 
propusieron la siguiente ecuación para relacionar los valores de NiO y la fracción de NiO 
libre en las muestras: 
 
3/1
.0 NiONiONiO f   (E2.17) 
 
En este caso, puesto que las partículas del TO NiO18-Al2O3 han sido completamente 
reducidas en los ciclos anteriores al quinto, la fracción final de NiO en la partícula será 
≈0.8, siendo el resto (0.2) NiAl2O4. Por tanto, el tiempo calculado para la reducción 
completa del NiO en nuestras partículas, NiO , se obtuvo utilizando partículas con fNiO = 
0.8. Este tiempo, NiO , depende de la constante cinética aparente, NiOk , y de la 
concentración del gas reactante, Cg: 
 
n
g
*
NiO
*
NiO Ck
1
  (E2.18) 
 
Teniendo en cuenta la expresión E2.17, se puede obtener la expresión para calcular el 
tiempo de reacción, NiO, para partículas con cualquier fracción en NiO, fNiO: 
 
31
NiO
NiO
31
*
NiO
NiO,0 f8.0
  (E2.19) 
 
De forma general, se puede definir una constante cinética aparente, kNiO, para la condición 
fNiO = 1. Así, combinando las expresiones E2.18 y E2.19, se obtiene la siguiente 
expresión: 
 
31*
NiONiO 8.0·kk   (E2.20) 
 
y por tanto, 
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 n
g
31
NiONiO
NiO C·f·k
1  (E2.21) 
 
que relaciona el tiempo para la reducción completa del NiO, NiO, con cualquier fracción 
de NiO, fNiO, utilizando la constante cinética aparente kNiO. Además, teniendo en cuenta 
las expresiones E2.15 y E2.21, la conversión del NiO se puede expresar de la siguiente 
manera: 
 
tCfkX ngNiONiONiO  31  (E2.22) 
 
La ecuación E2.21 se puede reescribir en forma logarítmica como: 
 
)ln()ln(1ln 31 gNiONiO
NiO
Cnfk 



    (E2.23) 
 
Representando 



NiO
1ln  frente al ln(Cg), para los distintos gases de reacción estudiados, 
se pueden obtener los ordenes de reacción a partir de las pendientes de las rectas y las 
constantes cinéticas a partir de las ordenadas en el origen. 
 
Ajustando los resultados experimentales con este modelo se obtuvieron los parámetros 
cinéticos para la reducción del NiO con CH4, H2 y CO, los cuales se muestran en la Tabla 
2.10. Para ello, se ha supuesto que la constante cinética sigue una dependencia tipo 
Arrhenius con la temperatura: 
 
TRE
NiO,0NiO
aekk      (E2.24) 
 
Las energías de activación obtenidas con todos los gases fueron bajas lo que indica una 
dependencia limitada de la velocidad de reducción del NiO con la temperatura, como ya 
se había observado en la Figura 2.30. Los ordenes de reacción obtenidos, n, fueron bajos 
independientemente del gas utilizado. Sin embargo, los parámetros cinéticos obtenidos 
para la reducción del NiO son del mismo orden de magnitud que los que se encuentran en 
la literatura para otros TO basados en Ni [40, 92, 93, 95]. En la Figura 2.30 se han 
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incluido las curvas teóricas predichas por el modelo lineal, observándose que coinciden 
razonablemente bien con las curvas de reactividad experimentales. 
 
Table 2.10. Parámetros cinéticos para la reacción de reducción del NiO de los TO NiO18-Al2O3 y NiO21-
Al2O3. 
 
 CH4 H2 CO 
n 0.2 0.4 0.6 
k0,NiO (mol1-n m3n-2 s-1) 2.0 x 10-1 1.5 x 10-1 5.9 x 10-2 
Ea (KJ mol-1) 5 5 5 
 
Reducción del NiAl2O4 del TO NiO18-Al2O3 
 
Los parámetros cinéticos de la reducción del NiAl2O4 del TO NiO18-Al2O3 con CH4, H2 
y CO se obtuvieron a partir de la segunda parte de las curvas de reactividad del primer 
ciclo en TGA, desde el punto donde la pendiente de la curva cambia. La parte de la curva 
correspondiente a la reducción del NiAl2O4 se transformó a conversiones entre 0 y 1 
usando la ecuación E2.14. 
 
En la Figura 2.31a se muestran las curvas de reactividad obtenidas en TGA con diferentes 
concentraciones de H2 y en la Figura 2.31.b a distintas temperaturas de reducción con el 
TO NiO18-Al2O3. Puede observarse que la velocidad de reducción del aluminato 
aumentó al aumentar la concentración del gas reactante y al aumentar la temperatura de 
reacción. Resultados similares se obtuvieron con otros gases. En este caso existe una 
mayor dependencia de la velocidad de reacción con la temperatura que la que se vio para 
el NiO. 
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Figura 2.31. Efecto de (a) la concentración de H2 (T=950 ºC) y (b) de la temperatura (15 vol.% CH4) en la 
velocidad de reducción del NiAl2O4 del TO NiO18-Al2O3. Líneas continuas: resultados predichos por el 
modelo utilizando los parámetros cinéticos obtenidos en este trabajo. 
  
Para obtener los parámetros cinéticos de la reducción de NiAl2O4 se utilizó el modelo de 
grano de tamaño variable. Las ecuaciones que describen este modelo bajo un control de la 
reacción química en el grano son equivalentes a las del modelo de núcleo decreciente, 
sustituyendo el radio de la partícula por el radio del grano de la especie reactiva 
(ecuaciones E2.25 y E2.26).  
 
           )X1(1t 31ONiAl
ONiAl
42
42
   (E2.25) 
n
gONiAl
ONiAl,gONiAl,m
ONiAl Ckb
r
 
42
4242
42 
   (E2.26) 
 
donde 
42ONiAl
 es el tiempo para la reducción completa de los granos de NiAl2O4, 
42ONiAl,m
  
es la densidad molar del NiAl2O4, 
42ONiAl,g
r es el radio de grano del NiAl2O4 y b es el 
coeficiente estequiométrico en la reacción de reducción del NiAl2O4 expresado como 
moles de NiAl2O4 por mol de gas reaccionante. El radio de grano del níquel metálico se 
obtuvo mediante quimisorción de hidrógeno (0.14 m) y el radio medio de los granos de 
NiAl2O4 se obtuvo considerando la relación entre el volumen molar de ambas especies 
(Ni y NiAl2O4): 
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31
Ni,m
ONiAl,m
Ni,gONiAl,g V
V
rr 42
42 


  (E2.27) 
 
El radio de grano calculado de esta manera fue 2.5 x 10-7 m. La densidad molar utilizada 
para determinar los parámetros cinéticos de la reducción del NiAl2O4  fue 27167 mol/m3. 
 
Se observó de nuevo una relación entre la reactividad del TO y el contenido en NiO y que 
el radio de grano del NiAl2O4 dependía del contenido inicial de NiO libre en la partícula. 
Un mayor contenido en NiO libre significa menos NiAl2O4 presente en el TO y viceversa. 
Se utilizó la siguiente expresión para calcular el radio de grano en función del contenido 
en NiO libre:  
 
31
NiO0,ONiAl,gONiAl,g )f1(rr 4242                    (E2.28) 
  
siendo 0,ONiAl,g 42r  (2.5 x 10
-7 m) el radio de grano si toda la partícula estuviera compuesta 
de NiAl2O4, es decir, si la fracción de NiO libre en la partícula fuera 0.  
 
Ajustando los resultados experimentales con el modelo de grano con control de la 
velocidad de reacción por la reacción química ( )ln(   vs.1ln
42
g
ONiAl
C



 ), se obtuvieron los 
parámetros cinéticos para la reacción de reducción del NiAl2O4 con CH4, H2 y CO, los 
cuales se muestran en la Tabla 2.11. Puede observarse como para la reducción del 
NiAl2O4 las energías de activación fueron altas, indicando una fuerte influencia de la 
temperatura en la velocidad de reducción. En la Figura 2.31 se han incluido junto a los 
resultados experimentales los predichos por el modelo con los parámetros cinéticos 
mostrados en la Tabla 2.11 (líneas continuas), observándose un ajuste aceptable.  
 
Table 2.11. Parámetros cinéticos para la reacción de reducción del NiAl2O4 con el TONiO18-Al2O3. 
 
 CH4 H2 CO 
n 1.7 0.6 0.7 
k0 (mol1-n m3n-2 s-1) 2.8 x 1010 8.3 x 104 2.5 x 10-3 
Ea (KJ mol-1) 400 235 82 
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Reducción del NiAl2O4 del TO NiO21-Al2O3 
 
La Figura 2.32 muestra el efecto de la concentración del gas reactante y de la temperatura 
sobre la velocidad de reacción del NiAl2O4 del TO NiO21-Al2O3. Puede observarse que, 
al igual que en el caso anterior (NiAl2O4 del TO NiO18-Al2O3), el efecto de la 
temperatura y concentración del gas reactante sobre la velocidad de reducción del 
NiAl2O4 presente en el TO NiO21-Al2O3 es notable. 
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Figura 2.32. Efecto de (a) la concentración de CH4 (T=950 ºC) y (b) de la temperatura (15 vol.% H2) en la 
velocidad de reducción del NiAl2O4 del TO NiO21-Al2O3. Líneas continuas: resultados predichos por el 
modelo utilizando los parámetros cinéticos obtenidos en este trabajo. 
 
Para la obtención de los parámetros cinéticos de la reducción del NiAl2O4 en este TO se 
utilizó el mismo procedimiento que para el caso del NiAl2O4 del TO NiO18-Al2O3. En 
este caso el modelo de grano de tamaño variable con control de la velocidad de reacción 
por la reacción química o por la difusión en la capa de producto como etapas controlantes 
no ajustaban los datos experimentales. Por ello, se utilizó un modelo con control mixto 
por la reacción química y por la difusión en la capa de producto para ajustar las curvas 
experimentales. Se supuso que la velocidad de reacción estaba controlada por la reacción 
química al inicio de la reacción de reducción hasta que, llegada una cierta conversión del 
sólido, pasaba a estar controlada por la difusión en la capa de producto. El coeficiente de 
difusión en la capa de producto viene definido por la ecuación E2.29 y se considera 
función de la conversión: 
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XkTR/E
0,ss
xDs eeDD          (E2.29) 
 
donde Ds es el coeficiente de difusión en la capa de producto, Ds,0 el factor 
preexponencial, EDs la energía de activación y kx una constante de desactivación. La 
dependencia de la difusión en la capa de producto con la conversión del sólido se ha 
utilizado para describir otras reacciones gas-sólido [96, 97]. 
 
En la Tabla 2.12 se muestran los parámetros cinéticos obtenidos en el ajuste de los 
resultados experimentales de la reducción del NiAl2O4 del TO NiO21-Al2O3. Puede 
verse que los valores de las energías de activación y de los factores preexponenciales 
obtenidos, tanto con CH4 como con H2 y CO, para la contribución de la reacción química 
son del mismo orden de magnitud que los obtenidos para el NiAl2O4 del TO NiO18-
Al2O3. De forma sinilar a los casos anteriores, en la Figura 2.32 se han incluido junto a 
los resultados experimentales los predichos por el modelo con los parámetros cinéticos 
mostrados en la Tabla 2.12 (líneas continuas), observándose un ajuste aceptable.  
 
Tabla 2.12. Parámetros cinéticos de la reacción de reducción de NiAl2O4 del TO NiO21-Al2O3. 
 
 CH4 H2 CO 
Reacción Química    
nch 1 0.6 1 
k0 (mol1-n m3n-2 s-1) 1.5 x 1010 1.5 x 105 1.5 x 10-3 
Ea (kJ mol-1) 375 235 89 
Difusión en la capa de producto 
ndif 1 1  
Ds0 (m2 s-1) 3.5 x 10-5 4.2 x 102  
EDs (kJ mol-1) 200 280  
kx 2 8  
 
Ajuste de una curva conversión-tiempo completa 
 
Las cinéticas de reducción del NiO y NiAl2O4 han sido determinadas de modo 
independiente a partir de los datos de reactividad obtenidos en termobalanza, con un buen 
ajuste entre los datos experimentales y teóricos. Sin embargo, en un sistema CLC o CLR 
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real, ambos compuestos son reducidos al mismo tiempo por los gases combustibles. Por 
tanto, el objetivo final es predecir la curva conversión-tiempo completa durante la 
reducción del TO incluyendo ambas etapas de reacción. Para ello, es necesario tener en 
cuenta los parámetros cinéticos de las reacciones del NiO y NiAl2O4 y conocer la cantidad 
relativa de ambos compuestos en el sólido. 
 
Como se  ha comentado anteriormente, Dueso y col. [90] encontraron que la cantidad de 
NiO libre formada durante la oxidación depende de la conversión alcanzada por el TO 
durante la reducción. Como se ha visto en la Figura 2.28, la cantidad de NiO presente en 
el quinto ciclo es mayor que en el primer ciclo, debido a que en los ciclos anteriores al 
quinto ciclo la conversión del TO fue prácticamente completa. En el caso del TO NiO18-
Al2O3, la cantidad máxima de NiO libre en el quinto ciclo era de ≈ 80 %, mientras que 
para el TO NiO21-Al2O3 era del 40-60 %.  
 
La Figura 2.33 muestra a modo de ejemplo las curvas de reactividad completas obtenidas 
en el quinto ciclo con un 15% de H2 a 950 ºC con ambos TO. El primer tramo se ajustó 
utilizando los parámetros cinéticos obtenidos para la reducción del NiO y el segundo 
tramo con los parámetros obtenidos para la reducción del NiAl2O4 para cada TO. Como se 
puede ver, existe un buen ajuste entre los resultados experimentales obtenidos durante la 
reacción de reducción con ambos TO y los predichos por los modelos propuestos y los 
parámetros cinéticos obtenidos.  
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Figura 2.33. Curvas de reactividad obtenidas con ambos TO. 15 % H2. T = 950 ºC. Líneas continuas: 
resultados predichos por el modelo usando los parámetros cinéticos de NiO y NiAl2O4 obtenidos en este 
trabajo. 
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Hay que tener en cuenta que la conversión alcanzada por los TO en los experimentos 
realizados en la planta CLR en continuo fue de un 80-95 % para el TO NiO18-Al2O3 y 
de un 40-70 % para el TO NiO21-Al2O3. Esto nos indica que la cantidad de NiO libre 
presente en los TO cuando se han utilizado en la planta en continuo es similar a la 
observada en el quinto ciclo de los experimentos en TGA. 
 
2.5.1.3.  Parámetros cinéticos de la reacción de oxidación de los TO 
 
El conocimiento de la cinética de oxidación de los TO es importante para el diseño del 
reactor de oxidación en un sistema CLRa. Por ello, se estudió el comportamiento de 
ambos TO durante la reacción de oxidación. 
 
Estudios previos llevados a cabo en la TGA demostraron que la velocidad de reacción de 
ambos TO durante la reacción de oxidación era la misma independientemente del gas y 
concentración del mismo usados durante la etapa de reducción previa. Esto implicaba que 
se podía elegir cualquiera de los combustibles hasta ahora utilizados en la etapa de 
reducción (CH4, H2 o CO) para la determinación de los parámetros cinéticos de la 
reacción de oxidación. Se seleccionó para llevar a cabo la reducción de los TO, un 15% de 
CH4 con un 20% de H2O. Los experimentos se realizaron en la termobalanza con 
diferentes concentraciones de O2 en N2 desde el 5 al 21% y diferentes temperaturas entre 
700 y 950 ºC.  
 
Las curvas conversión-tiempo obtenidas durante el periodo de oxidación del quinto ciclo 
redox con CH4, usando distintas concentraciones de O2 y diferentes temperaturas con 
ambos TO, se utilizaron para la determinación de la cinética de la reacción. En las Figuras 
2.34 y 2.35 se muestran algunos ejemplos de los resultados obtenidos. Puede observarse 
que, para unas mismas condiciones de operación, la velocidad de oxidación del TO 
NiO18-Al2O3 fue mayor que para el TO NiO21-Al2O3, pero en general para ambos TO 
la velocidad de reacción de oxidación fue muy rápida y las muestras siempre fueron 
oxidadas a su estado inicial. Un aumento en la concentración de O2 produjo un aumento 
de la velocidad de reacción de oxidación, lo cual indica una dependencia de la velocidad 
de reacción con la concentración del gas reactante. Por el contrario, un aumento en la 
temperatura de oxidación únicamente produjo un ligero aumento en la velocidad de 
reacción. 
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Figura 2.34. Curvas de reactividad obtenidas en TGA con (a) distintas concentraciones de O2 (T=950 ºC) y 
(b) diferentes temperaturas (21% O2) con el TO NiO18-Al2O3. Líneas continuas: resultados predichos por 
el modelo utilizando los parámetros cinéticos obtenidos en este trabajo. 
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Figura 2.35. Curvas de reactividad obtenidas en TGA con (a) distintas concentraciones de O2 (T=950 ºC) y 
(b) diferentes temperaturas (21% O2) con el TO NiO21-Al2O3. Líneas continuas: resultados predichos por 
el modelo utilizando los parámetros cinéticos obtenidos en este trabajo. 
 
Como puede observarse, las curvas conversión-tiempo fueron prácticamente líneas rectas, 
por lo que estos datos experimentales no pudieron ajustarse con ningún modelo de grano 
esférico establecido. Se utilizó el modelo lineal empírico utilizado para obtener la cinética 
de reducción del NiO (Ecuaciones E2.15-E2.16) para ajustar los resultados 
experimentales y obtener los parámetros cinéticos de la reacción de oxidación.  
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En la Tabla 2.13 se muestran los parámetros cinéticos obtenidos para la reacción de 
oxidación de ambos TO. Los valores de energía de activación obtenidos fueron muy 
similares para ambos TO y similares a los que se pueden encontrar en la literatura con 
otros TO [40, 91-93, 98, 99]. El valor del factor preexponencial del TO NiO18-Al2O3 
fue mayor que el del TO NiO21-Al2O3, de ahí su mayor velocidad de reacción.  
 
Tabla 2.13. Parámetros cinéticos de la reacción de oxidación de los TO NiO21-Al2O3 y NiO18-Al2O3. 
 
 NiO21-Al2O3 NiO18-Al2O3 
n 1 0.7 
k0 (mol1-n m3n-2 s-1) 4.6 x 10-1 8.4 x 10-1 
Ea (KJ mol-1) 23 22 
 
 
2.5.2. Estudio de la actividad catalítica de los TO en el reformado de metano 
 
Además de la cinética de reducción y oxidación de los TO con distintos gases reactantes, 
para realizar el diseño de los reactores del sistema CLR, es necesario conocer la cinética 
de las reacciones de reformado de metano (R2.5-R2.7) y de la reacción water gas shift 
(R2.11), ya que estas reacciones modifican la composición de los gases reactantes y por 
tanto afectarán a las cinéticas de las reacciones anteriormente estudiadas. Las cinéticas de 
las reacciones de reformado de metano y la reacción water gas shift (WGS) se han 
obtenido a partir de experimentos realizados en un reactor de lecho fijo. Las reacciones de 
reformado de metano son catalizadas por el Ni formado durante la reacción, por lo que se 
estudió la actividad catalítica de los transportadores de oxígeno en estas reacciones.  
 
2.5.2.1. Descripción de la instalación 
 
En la Figura 2.36 se muestra un esquema del reactor de lecho fijo empleado para el 
estudio de la actividad catalítica de los TO en las reacciones de reformado. El sistema 
experimental consta de un sistema de alimentación de gases sintéticos mediante 
medidores-controladores de flujo másico (1), un reactor de lecho fijo (2) de 0.027 m de d.i 
y 0.745 m de altura y un sistema de análisis de gases. Las concentraciones de CO, CO2 y 
CH4 se midieron mediante un analizador infrarrojo no dispersivo (NDIR) (Maihak 
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S710/UNOR) y la concentración de H2 se determinó utilizando un detector de 
conductividad térmica (Maihak S710/ THERMOR).  
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Figura 2.36. Esquema del reactor de lecho fijo 
 
2.5.2.2. Procedimiento experimental  
 
La muestra de TO se colocaba sobre una placa porosa situdada a una distancia de 0.35 m 
de la parte superior del reactor. El reactor se calentaba hasta la temperatura deseada por 
un horno exterior (3) y el gas se alimentaba por la parte superior del reactor para evitar el 
arrastre de las partículas. A la salida del reactor y tras condensar el agua (4), la corriente 
de gas de salida se conducía a analizadores de gases en continuo para analizar la 
composición del gas producto. 
 
Se realizaron dos series de experimentos en el reactor de lecho fijo. El objetivo de la 
primera serie de experimentos fue evaluar la actividad catalítica de los TO NiO18-Al2O3 
y NiO21-Al2O3 para las reacciones de reformado de metano y WGS. Para ello, el TO 
estaba completamente reducido al comienzo de la reacción. El objetivo de la segunda 
serie de experimentos fue estudiar el efecto de la conversión del TO sobre la actividad 
catalítica de los TO. Para ello, al comienzo de la reacción el TO se encontraba 
completamente oxidado.  
 
                                                                                                                                 Resumen 
 
109 
En la primera serie de experimentos se estudió la actividad catalítica de los TO para las 
reacciones de reformado de metano y WGS siguiendo el procedimiento descrito por Xu y 
Froment [100]. Para el estudio de cada  una de las reacciones se introducía una mezcla 
homogénea de 0.2 gramos (100-300 m) de TO y 6 gramos (300-500 m) de arena al 
reactor. La arena actuaba como inerte y material diluyente para mejorar el contacto 
sólido-gas. Una vez cargada la muestra en el reactor, se calentaba hasta 900 ºC en 
atmósfera de N2 y a continuación se reducía con H2 durante 1 hora. Finalmente, se 
ajustaban las condiciones de operación y se alimentaban los gases reactantes. 
 
Para determinar los parámetros cinéticos de las reacciones de reformado de metano se 
realizaron experimentos bajo distintas condiciones de operación: temperatura de reacción, 
relación molar H2O/CH4 y tiempo espacial ( 4/ CHFW ), siendo W el peso de TO en gramos 
y 
4CH
F  el flujo molar de CH4 alimentado en mol/h. La temperatura de reacción se varió 
entre 700 y 900 ºC. El tiempo espacial se estudió en el rango 0.2-0.4 g h /mol. Para 
analizar el efecto de la relación H2O/CH4 y evitar la oxidación del TO con el H2O, se 
añadió H2 a la corriente de gas alimentada al reactor y las relaciones molares H2O/CH4/H2 
en la alimentación fueron  3:1:1, 5:1:1 y 7:1:1. 
 
De forma similar a la reacción de reformado de metano, se estudió la reacción inversa 
water gas shift bajo distintas condiciones de operación. Para ello, se alimentó H2 y CO2 al 
reactor con relaciones molares de 0.5, 0.75 y 1. El tiempo espacial (
2
/ COFW ) se varió 
entre 0.15 y 0.4 g h /mol y la temperatura entre 500 y 700 ºC. 
 
La Tabla 2.14 muestra las condiciones experimentales de operación empleadas en la 
primera serie de experimentos con ambos TO. 
 
Tabla 2.14. Condiciones de operación  
 
Concentración CH4 (%) H2O/CH4/H2 Temperatura (ºC) 
8 3:1:1 700, 800, 900 
8 5:1:1 700, 800, 900 
8 7:1:1 700, 800, 900 
Concentración CO2 (%) H2/CO2 Temperatura (ºC) 
10 0.5 500, 600, 700 
10 0.75 500, 600, 700 
10 1 500, 600, 700 
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En la segunda serie de experimentos, es decir, con el TO completamente oxidado, también 
se utilizó una mezcla homogénea de TO y de arena, pero en este caso se utilizó una 
cantidad de TO mayor para poder apreciar mejor los cambios en la composición del gas 
producto y así determinar de forma más precisa la conversión del TO con el tiempo. Para 
el TO NiO21-Al2O3 se cargó al reactor una mezcla de 10 gramos de TO y 30 gramos de 
arena, mientras que para el TO NiO18-Al2O3 se utilizó una mezla de 1 gramo de TO y 8 
gramos de arena. Se realizaron experimentos con los dos TO trabajando con una relación 
molar H2O/CH4/H2 en la alimentación de 3:1:1 y a una temperatura de 900 ºC. 
 
2.5.2.3. Resultados de los experimentos en el lecho fijo con el TO reducido 
 
A partir de la composición del gas producto medida a la salida del reactor se puede 
calcular la conversión de CH4 alcanzada durante los experimentos de reformado de 
metano y la conversión de CO2 durante la reacción reversa water gas shift:  
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La Figura 2.37 muestra la conversión de CH4 en función del tiempo espacial obtenida con 
el TO NiO21-Al2O3 trabajando con distintas relaciones molares H2O/CH4/H2 y distintas 
temperaturas para la reacción de reformado de metano. Puede observarse que la 
conversión de CH4 aumentó al aumentar el tiempo espacial, al aumentar la relación molar 
H2O/CH4/H2 y al aumentar la temperatura de reacción. Se obtuvieron resultados similares 
con el TO NiO18-Al2O3. 
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Figura 2.37. Conversión de CH4 en función del tiempo espacial con el TO NiO21-Al2O3 trabajando a a) 
diferentes relaciones molares H2O/CH4/H2, T = 900ºC  y b) diferentes temperaturas de reacción, 
H2O/CH4/H2 = 3:1:1. Líneas continuas: ajuste polinomial 
 
En cuanto a la reacción reversa WGS, la Figura 2.38 muestra la conversión de CO2 en 
función del tiempo espacial obtenida con el TO NiO18-Al2O3 trabajando con distintas 
relaciones molares H2/CO2 y distintas temperaturas. Se observó que un aumento tanto en  
la relación molar H2/CO2 como en la temperatura de reacción producía un aumento en la 
conversión de CO2. Se obtuvieron resultados similares con el TO NiO21-Al2O3. 
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Figura 2.38. Conversión de CO2 en función del tiempo espacial con el TO NiO18-Al2O3 trabajando a a) 
diferentes relaciones molares H2/CO2, T = 700ºC  y b) diferentes temperaturas de reacción, H2/CO2 = 1. 
Líneas continuas: ajuste polinomial 
 
Las velocidades de reacción se determinaron derivando las curvas conversión-tiempo 
espacial. Para ello, las curvas de conversión de CH4 y CO2 frente al tiempo espacial se 
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ajustaron mediante una regresión polinomial de tercer grado para cada condición de 
operación, como se muestra en las ecuaciones E2.32 y E2.33:  
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De donde las velocidades de desaparición de CH4 y de CO2 se obtuvieron diferenciando 
las ecuaciones E2.32 y E2.33: 
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Teniendo en cuenta que para un tiempo espacial cero (W / F = 0) la conversión de CH4 y 
CO2 son cero, se obtuvieron las velocidades iniciales de desaparición de CH4 y de CO2 
para cada condición de operación estudiada: 
 
1)( 4 arCH       )0/( 4 CHFW        (E2.36) 
12
brCO        )0/( 2 COFW        (E2.37) 
 
En el proceso de reformado de metano pueden tener lugar simultáneamente varias 
reacciones por las que puede desaparecer el CH4 y puede formarse el CO2. La Tabla 2.15 
muestra todas las reacciones que pueden tener lugar en el reformado de metano. Sin 
embargo, según estudios termodinámicos realizados por Xu y Froment [100] y Soliman y 
col.[101], sólo las tres primeras reacciones (r1-r3) ocurren de forma significativa, 
mientras que la velocidad de las otras reacciones (r4-r11) es despreciable en las 
condiciones de reacción. Por lo tanto, la velocidad de desaparición de CH4 y la velocidad 
de formación de CO2 se pueden expresar de la siguiente manera:  
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31)( 4 rrrCH   (E2.38) 
322
rrrCO    (E2.39) 
 
Tabla 2.15. Reacciones posibles en el reformado de metano 
 
Nº Reaction ∆H298 (kJ/mol) 
1 CH4 + H2O  CO + 3 H2 206.1 
2 CO + H2O  CO2 + H2 -41.15 
3 CH4 + 2 H2O  CO2 + 4 H2 165.0 
4 CH4 + CO2  2 CO + 2 H2 247.3 
5 CH4 + 3 CO2  4 CO + 2 H2O 330.0 
6 CH4  C + 2 H2 74.82 
7 2 CO  C + 2 CO2 -173.3 
8 CO + H2  C + H2O -131.3 
9 CO2 + 2 H2  C + 2 H2O -90.13 
10 CH4 + 2 CO  3 C + 2 H2O -187.6 
11 CH4 + CO2  2 C + 2 H2O -15.3 
 
Xu y Froment [100] desarrollaron un modelo cinético de reformado de metano que se 
basa en el siguiente mecanismo:  
 
- El H2O se adsorbe en el catalizador y se disocia dando lugar a atomos de oxígeno 
adsorbido y H2 en fase gas. 
- El CH4 se adsorbe en el catalizador y se disocia formando radicales CH2 y atomos 
H adsorbidos. 
- Los radicales CH2 y el oxígeno adsorbidos reaccionan produciendo CHO y H2 
adsorbidos.  
- El CHO adsorbido se disocia en CO y H adsorbidos o reacciona con el oxígeno 
adsorbido para producir CO2 y H en paralelo. (Etapa controlante) 
- El CO adsorbido reacciona con el oxígeno adsorbido para formar CO2, o se 
desorbe para dar CO en fase gas.  
 
Las ecuaciones de velocidad de cada reacción (r1-r3) se obtienen utilizando el método de 
Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) y el concepto de adsorción de 
Freundlich:  
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donde Pi es la presión parcial del gas i, kj y Kj son la constante cinética y la constante de 
adsorción, respectivamente, de la reacción j. Estas dos constantes tienen una dependencia 
tipo Arrhenius con la temperatura:  
 

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Sustituyendo en las ecuaciones E2.38 y E2.39, las ecuaciones E2.40 a E2.42 y los valores 
obtenidos de las velocidades de desaparición iniciales de CH4 y de CO2 (a1, b1), para cada 
TO y condición de operación, se obtienen dos nuevas ecuaciones para cada condición de 
operación. A partir de estas ecuaciones obtenidas para distintas condiciones de operación 
se utilizó el programa XLSTAT [102] para realizar una regresión multivariable y obtener 
los parámetros cinéticos de las reacciones de reformado de CH4 y WGS, los cuales se 
muestran en la Tabla 2.16. En el ajuste se observó que los valores de las constantes de 
adsorción KCO, 2HK y 4CHK eran muy pequeños frente al valor de OHK 2 , por lo que se 
despreciaron. Las energías de activación de las reacciones de reformado (E1 y E3) 
obtenidas para los dos TO estudiados en este trabajo fueron del mismo orden de magnitud 
que las obtenidas por otros autores [100, 103, 104] trabajando con catalizadores de Ni 
comerciales, como se puede ver en la Tabla 2.16. En la Figura 2.39 se muestra una 
comparación entre la velocidad inicial de desaparación de CH4 obtenida con los TO 
estudiados en este trabajo y la obtenida por los autores anteriores. Se observa que la 
actividad catalítica de los TO es menor que la de los catalizadores de Ni convencionales 
utilizados por otros autores. Ahora bien, hay que tener en cuenta que los TO son 
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materiales con baja superficie específica y baja dispersión metálica mientras que los otros 
autores utilizan catalizadores comerciales con elevada superficie metálica, ya que fueron 
preparados y utilizados a temperaturas más bajas que las empleadas en este trabajo. 
 
Tabla 2.16.  Parámetros cinéticos de las reacciones de reformado de CH4 y WGS para los dos TO 
 
TO ko,1 
 (mol/ s g TO) 
E1 ko,2 E2 ko,3 E3 K0,H2O 
(bar-1) 
∆HH2O 
NiO21-Al2O3 2 1012 274.9 3.25 102 86.3 7.21 105 144.5 1.58 104 62.1 
NiO18-Al2O3 1.4 1013 272.1 2.04 10-1 50.3 3.1 109 206.8 1.2 106 90.3 
Xu y Froment  4.2 015 240.1 1.9 106 67.1 1.02 1015 243.9 1.7 105 88.6 
Hoang 9.1 108 209.5 5.4 102 70.2 2.1 106 211.5 1.6 104 85.7 
Hu y Hughes 5.9 108 209.2 6.03 10-4 15.4 1.09 103 109.4 9.2 15.9 
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Figura 2.39. Velocidad de desaparición de CH4 obtenida por varios autores con distintos catalizadores de Ni 
y las obtenidas con los TO estudiados en este trabajo. (1) Xu y Froment, (2) Hoang y col. (3) Hou y Hughes, 
(4) NiO21-Al2O3 y (5) NiO18-Al2O3. 
 
La Figura 2.40 muestra una comparación entre las velocidades iniciales de desaparición 
de CH4 predichas por el modelo y las velocidades obtenidas experimentalmente con cada 
TO. Puede observarse que existe una buena correlación entre los valores predichos y los 
valores determinados experimentalmente.  
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Figure 2.40. Velocidades iniciales de desaparación de CH4 predichas por el modelo y las velocidades 
obtenidas experimentalmente. (a) TO NiO18-Al2O3 y (b) TO NiO21-Al2O3. Líneas discontinuas: ± 10 % 
error. 
 
2.5.2.4. Resultados de los experimentos en el lecho fijo con el TO oxidado 
 
En el apartado anterior se han comentado los resultados del estudio de la actividad 
catalítica de los TO cuando están completamente reducidos. Sin embargo, en el sistema 
CLR el TO no se encuentra inicialmente completamente reducido, sino que se va 
reduciendo conforme reacciona con los distintos gases. Por tanto, es necesario estudiar el 
efecto del estado de reducción del TO sobre su actividad catalítica. Para ello, se realizó la 
segunda serie de experimentos en el reactor de lecho fijo, descritos anteriormente, en la 
que el TO estaba completamente oxidado.  
 
En la Figura 2.41 se muestra la composición del gas producto (líneas continuas) y la 
conversión del sólido obtenida con los dos TO. Puede observarse que para unas mismas 
condiciones de operación la conversión alcanzada por el TO NiO18-Al2O3 fue mucho 
mayor que la alcanzada por el TO NiO21-Al2O3. Así mismo, se observa que en los 
primeros instantes de la reacción la conversión de CH4 fue mayoritariamente a CO2 y 
H2O, debido al exceso de oxígeno en el sistema cuando el TO está completamente 
oxidado. También puede observarse que la conversión de CH4 no es completa en el 
primer tramo de la reacción, lo cual se considera que es debido a que al principio de la 
reacción todavía no se ha formado suficiente Ni metálico que pueda catalizar las 
reacciones de reformado. Este último hecho es destacable, ya que nos indica que la 
reacción de reformado es fundamental para obtener una conversión completa del CH4.   
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Figura 2.41. Conversión del sólido y composición del gas producto obtenida experimentalmente (líneas 
continuas) y teórica predicha con el modelo (líneas discontinuas). (a) TO NiO18-Al2O3 y (b) TO NiO21-
Al2O3 . T= 900 ºC. H2O/CH4/H2 = 3:1:1. 
 
Para analizar estos resultados se desarrolló un modelo matemático para describir la 
reacción del CH4 y de los gases formados con los TO en un reactor de lecho fijo. Para 
ello, se consideró que el lecho fijo era homogéneo e isotermo, que el flujo del gas era 
flujo pistón y que no había dispersión axial ni radial del gas.  
 
El balance de materia debe incluirse en el modelo de acuerdo al mecanismo propuesto. El 
mecanismo de reacción propuesto se basa en lo observado a lo largo de este trabajo y a lo 
observado por otros autores con transportadores de oxígeno de base Ni [105-107]. En el 
modelo se han incluido las principales reacciones que tienen lugar durante la reducción 
del TO, las cuales se muestran en la Tabla 2.17, con los parámetros cinéticos obtenidos en 
este trabajo para cada una de las reacciones. Según este modelo, al principio de la 
reacción el TO se encuentra completamente oxidado favoreciéndose la oxidación total del 
CH4 para formar CO2 y H2O (R2.1). A medida que la reacción avanza, el TO se encuentra 
parcialmente reducido y el Ni metálico formado cataliza las reacciones de reformado de 
CH4 en las que se forman CO, CO2 y H2 (R2.5 y R2.6). El CO y el H2 formados pueden 
reaccionar con el TO (R2.2 y R2.3) para formar CO2 y H2O respectivamente. Además, 
está teniendo lugar en todo momento la reacción water gas shift (R2.11). El modelo no 
considera que tenga lugar la reacción de descomposición de CH4, ya que se alimenta H2O 
al reactor y además se comprobó en los experimentos de oxidación del TO que no había 
deposición de carbono.  
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Tabla 2.17. Reacciones del mecanismo de reacción y sus velocidades de reacción 
 
 Reacción Velocidad de 
reacción 
R2.1 CH4 + 4 NiO  ↔   4 Ni + CO2 + 2 H2O (-rTO1) 
R2.5 CH4 + H2O    ↔   CO + 3 H2 r1 
R2.6 CH4 + 2 H2O  ↔   CO2 + 4 H2 r3 
R2.11 CO + H2O  ↔   CO2 + H2 r2 
R.2.2 H2 +  NiO  ↔   H2O + Ni   (-rTO2) 
R.2.3 CO + NiO  ↔  CO2 + Ni (-rTO3) 
 
El balance de materia en un volumen diferencial del lecho de altura ∂z se puede expresar 
de la siguiente manera:  
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Las velocidades de reacción rTO1, rTO2 y rTO3 se obtienen con los parámetros cinéticos 
determinados en la sección 2.5.1.2 La coordenada z indica la posición axial en el lecho, 
siendo z = 0 el punto de entrada del gas, es decir, el límite superior del lecho. Para 
resolver estas ecuaciones se consideraron las siguientes condiciones límite e iniciales:  
 
eizi
CC ,0   y 00 ziC  a  t = 0  (E.2.50) 
eizi
CC ,0    a  t>0  (E2.51) 
 
El sistema de ecuaciones diferenciales se resolvió por el método de diferencias finitas 
considerando elementos diferenciales de altura ∂z y empezando desde el punto de entrada 
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del gas (z = 0). Mediante la resolución del sistema de ecuaciones se obtuvo la evolución 
con el tiempo del perfil de concentración longitudinal de cada gas y la conversión del 
sólido a lo largo del lecho. En la Figura 2.41 se muestra la comparación entre la 
composición del gas obtenida experimentalmente y la composición del gas predicha por el 
modelo a la salida del reactor para ambos TO. Se puede observar que la composición del 
gas producto predicha por el modelo no coincide con la composición obtenida 
experimentalmente en el primer tramo de la reacción. En este tramo el modelo predice 
una mayor conversión de CH4 que la observada experimentalmente. Esto es debido a que 
en las simulaciones realizadas con el modelo se considera que las reacciones de 
reformado tienen lugar desde el inicio de la reacción, lo cual parece que no es cierto ya 
que no hay Ni metálico, o éste no es suficiente, para catalizar las reacciones.  
 
 Kolbitsch y col. [108] observaron en una planta piloto CLC de 140 kWt durante la 
combustión de metano, con dos TO basados en Ni, que la actividad catalítica del TO no 
era constante sino que dependía del grado de reducción del TO. Cuanto mayor era el 
grado de reducción del TO, es decir, más Ni metálico se formaba, mayor era la conversión 
de CH4 y las concentraciones de CO y H2, lo que indicaba que el CH4 se convertía a 
través de las reacciones de reformado catalizadas por el Ni metálico formado.   
 
Basado en estas observaciones, para mejorar el ajuste de los resultados experimentales 
obtenidos en este trabajo, se incluyó un factor de actividad catalítica del TO en la 
velocidad de reacción de las reacciones de reformado (r1 y r3) que depende de la 
conversión del TO. Este factor de actividad catalítica de los TO tiene un valor de 1 
cuando el TO está completamente reducido y se propone la siguiente expresión para 
calcularlo en función de la conversión del TO: 
 
2
sscat cXbXa   (E2.52)  
 
Se utilizó el método de Nelder and Mead [109] para ajustar la curva experimental de 
concentración de CH4 en función del tiempo y determinar la relación entre la actividad 
catalítica y la conversión del TO. La Tabla 2.18 muestra los parámetros obtenidos en el 
ajuste para los dos TO.  
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Tabla 2.18. Parámetros del factor de actividad catalítica 
 
 NiO18-Al2O3 NiO21-Al2O3 
a 0 0 
b 1 0.194 
c 0 0.806 
 
La Figura 2.42 muestra la composición del gas a la salida del reactor obtenida 
experimentalmente y la composición del gas producto obtenida con el modelo, teniendo 
en cuenta el factor de la actividad catalítica para cada TO. Puede observarse que ambas 
composiciones coinciden durante todo el experimento con ambos TO. 
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Figure 2.42. Composición del gas producto obtenida experimentalmente (líneas continuas) y teórica 
obtenida con el modelo teniendo en cuenta el factor de actividad catalítica (líneas discontinuas). a) TO 
NiO18-Al2O3 y b) TO NiO21-Al2O3. T= 900 ºC. H2O/CH4/H2 = 3:1:1. 
 
En base a estos resultados puede concluirse que la actividad catalítica del TO depende de 
su grado de oxidación/reducción y que la contribución de la reacción de reformado en la 
conversión del CH4 es fundamental para obtener una conversión completa del CH4, tanto 
en condiciones de operación de CLR como de CLC. 
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2.6. Optimización del proceso CLR  
 
Una de las principales ventajas del proceso CLR es que la producción de H2 se puede 
llevar a cabo sin la necesidad de un aporte exterior de calor, es decir, que el proceso puede 
ser auto-térmico.  Por ello, un aspecto muy importante en el diseño del proceso CLRa es 
el balance de energía. Como se ha comentado anteriormente, la reacción de oxidación del 
TO es muy exotérmica mientras que las reacciones de reducción y la reacción de 
reformado de CH4 son muy endotérmicas. Por lo tanto, el calor/energía necesario para que 
tengan lugar las reacciones endotérmicas del reactor de reducción debe ser suministrado 
por el caudal de sólidos en circulación procedente del reactor de oxidación a alta 
temperatura. El calor/energía  generado en el reactor de oxidación debe ser suficiente para 
cumplir el balance de energía del sistema sin la necesidad de un aporte de energía exterior 
al sistema CLR. Por ello, el objetivo de este apartado es determinar las condiciones de 
operación en las que el proceso CLR trabaja en régimen auto-térmico maximizando al 
mismo tiempo la producción de H2 . 
 
Para determinar las condiciones de operación óptimas, se realizaron balances de materia y 
energía al sistema CLR variando los principales parámetros de operación, como son: la 
relación molar oxígeno-combustible, el caudal de sólidos en circulación y/o la relación 
molar H2O/CH4. Una vez determinadas las condiciones de operación auto-térmicas para 
los reactores de reducción y oxidación en el sistema CLRa, se realizó un balance global de 
energía en el sistema CLRa integrando los reactores de reducción y oxidación con los 
precalentadores de las corrientes de gas de entrada a los reactores y con el reactor de 
intercambio shift (WGS).  
 
Los balances de materia y energía se realizaron considerando un TO de base Ni. Puesto 
que el balance de energía de un sistema CLR depende, además de los parámetros de 
operación mencionados anteriormente, del contenido en óxido metálico del TO y de su 
variación de conversión, Xs, se determinó el contenido en NiO y Xs  más adecuados 
para el proceso.  
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2.6.1. Procedimiento en el cálculo de los balances 
 
El balance de materia en el reactor de reducción del sistema CLR, basado en la relación 
molar ONiO/CH4, es el siguiente: 
 
  )/(/ 44 CHOFXMfF NiOCHsNiONiOs   (E2.53) 
 
donde sF  es el caudal de circulación de TO, fNiO  es la fracción de NiO presente en el TO 
cuando está completamente oxidado, MNiO es el peso molecular del NiO y
4CH
F es el 
caudal molar de CH4 alimentado al reactor de reducción. La relación molar ONiO/CH4 es 
la cantidad de oxígeno transferida por el NiO al combustible por mol de CH4 alimentado. 
La variación de conversión del TO entre los reactores de oxidación y reducción, Xs, se 
definió como:  
 
RRROs XXX         (E2.54) 
redNiOoxNiO
redNiORONiO
RO xx
xx
X
,,
,,

    y   
redNiOoxNiO
redNiORRNiO
FR xx
xx
X
,,
,,

  (E2.55) 
 
donde XRO  y XRR son las conversiones del TO a la salida de los reactores de oxidación y 
reducción respectivamente, y xNiO,i es la fracción de NiO en el TO cuando está 
completamente oxidado (xNiO,ox, es decir, fNiO), completamente reducido (xNiO,red), a la 
salida del reactor de reducción (xNiO,RR) y a la salida del reactor de oxidación (xNiO,RO). 
 
El balance de materia en el reactor de oxidación se basa en el consumo de O2 en este 
reactor y se expresa de la siguiente manera:  
 
 
22 ,
/ OeOsNiONiOs XFXMfF                      (E2.56) 
eO
sOeO
O F
FF
X
,
,,
2
22
2
        (E.57)  
 
donde eOF ,2  es el flujo molar de oxígeno alimentado al reactor de oxidación, sOF ,2  es el 
flujo molar de oxígeno a la salida del reactor de oxidación y 
2O
X es el oxígeno 
consumido por el TO en el reactor de oxidación. 
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Como se ha comentado en la sección 2.3, en los experimentos realizados en la planta 
piloto en continuo se observó que la composición del gas producto estaba siempre 
prácticamente en equilibrio termodinámico. Por lo tanto, para realizar los balances de 
materia y energía se obtuvieron los flujos molares de cada gas (CH4, CO, CO2, H2, H2O, 
O2 y N2) teniendo en cuenta las reacciones R2.1-R2.12 y considerando que la 
composición del gas producto de los reactores de reducción y oxidación estaban en 
equilibrio termodinámico. De esta forma, los flujos molares (y las composiciones de 
equilibrio) serán función de la temperatura de los reactores, de la cantidad de oxígeno 
transferida entre los reactores, es decir, de la relación molar NiO/CH4 y de la relación 
molar H2O/CH4 alimentada al reactor de reducción. Los flujos molares de NiO y Ni en los 
reactores de reducción y oxidación se obtuvieron en función de 
2O
X y Xs mediante la 
ecuación E2.56.  
 
La corriente de gas de salida del reactor de reducción está compuesta principalmente por 
una mezcla de CO+H2, de manera que si el producto final deseado es H2, es necesario 
pasar esta corriente por un reactor de intercambio shift (WGS) donde tiene lugar la 
reacción de desplazamiento R2.11.  
  
N2
Aire
H2O (l)
RO RR H2, CO2
CH4 + H2O (l)
WGS
H2O (l)
Exceso 
Energía
Exceso 
Energía
Exceso 
Energía
 
Figura 2.43. Diagrama de un proceso CLR integrado 
 
El  balance de energía en el sistema CLR se realizó considerando que la relación molar 
oxígeno-combustible puede ser controlada de dos maneras distintas: 
 
Caso 1: La relación molar oxígeno-combustible (NiO/CH4) se controla limitando el 
caudal de aire alimentado al reactor de oxidación ( eOF ,2 ), es decir, variando la relación 
global aire-combustible. En este caso, todo el oxígeno alimentado al reactor de oxidación 
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reacciona con el TO (
2O
X =1) y es transferido al reactor de reducción. A la salida del 
reactor de oxidación hay una corriente prácticamente pura de N2.  
 
Caso 2: La relación molar oxígeno-combustible se controla variando el caudal de 
circulación de TO, es decir, restringiendo el oxígeno suministrado al reactor de reducción 
por el caudal de circulación de sólidos (FS). En este caso, no todo el oxígeno alimentado 
al reactor de oxidación es transferido al reactor de reducción (
2O
X ≤1), es decir, la 
relación global aire-combustible puede ser mayor que la relación molar oxígeno-
combustible suministrada al reactor de reducción. En este caso, a la salida del reactor de 
oxidación hay una corriente de N2 y O2 (aire diluido en N2). 
 
En ambos casos se hicieron las siguientes suposiciones:  
 
- El combustible alimentado al reactor de reducción era CH4 (1 mol/s) 
- La temperatura del reactor de reducción se mantuvo constante a 1150 K. 
- La temperatura de entrada de los gases a ambos reactores era 750 K.  
- No había pérdidas de calor en los reactores.  
 
Con estas suposiciones se realizó el balance de entalpía sobre los reactores de oxidación y 
reducción teniendo en cuenta las entalpías de los sólidos y gases alimentados a los 
reactores y las de salida de los reactores. El balance de entalpía se puede expresar como:  
 
HHH prodreac   (E2.58) 
 iireac hrH          (E2.59) 
 iiprod hpH        (E2.60) 
donde la entalpía del componente i es calculada como:  
 T pioii dTTChh 298 )(                                    (E2.61) 
 
siendo H la variación de entalpía, Hreac la entalpía de los reactantes (sólidos y gases), 
Hprod la entalpía de los productos (sólidos y gases), hi la entalpía del componente i, hoi la 
entalpía de formación del componente i, ri el flujo molar de reactante i, pi el flujo molar 
del producto i y Cpi la capacidad calorífica del componente i. 
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Todos los datos termodinámicos usados se tomaron de Barin [110]. Como reactantes y 
productos se tuvieron en cuenta todos los gases (CH4, CO, CO2, H2, H2O, O2 y N2) y 
sólidos (Ni, NiO, así como el material inerte utilizado como soporte del TO-Al2O3-) 
presentes en los reactores.  
 
En este balance de entalpía, el sistema CLR es auto-térmico cuando H de la ecuación 
E2.58 es cero. Un valor de H mayor de cero significa que la entalpía generada en el 
reactor de oxidación no es suficiente para cumplir el balance de entalpía del sistema y es 
necesario un aporte exterior de energía. Por el contrario, si H es menor de cero significa 
que hay un exceso de energía en el sistema. En el apartado de resultados se muestran las 
condiciones en las que el sistema es auto-térmico. 
 
Una vez determinadas las condiciones de operación auto-térmicas para el sistema CLRa, 
se realizó un balance global de energía a todo el sistema, es decir, integrando los reactores 
de reducción y oxidación con los precalentadores de los gases de alimentación y con el 
reactor WGS (zona indicada en Figura 2.43 por el recuadro).  
 
En este balance global de energía (CLR+WGS) se tiene en cuenta la energía que puede 
ser extraída de las corrientes de salida de gases a alta temperatura (calor sensible de los 
gases) para precalentar las corrientes de gas de entrada a los reactores y para evaporar y 
calentar el agua alimentada al reactor WGS. Si dependiendo de las condiciones de 
operación hay un exceso de energía en el proceso global CLR, este exceso puede ser 
recuperado y utilizado para producción de energía en el propio sistema o para la 
producción de vapor/energía en otro proceso.  
 
Tanto para el balance de materia como para el balance global de energía se consideró que 
la temperatura de trabajo del reactor WGS era 523 K y que la corriente de gas de salida de 
este reactor era enfriada hasta una temperatura de 373 K. En el balance de energía no se 
tuvo en cuenta la energía procedente de la condensación del agua ya que esta energía es 
difícil de aprovechar. 
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2.6.2. Resultados obtenidos 
 
2.6.2.1.Balance de materia global 
 
Para maximizar la producción de H2 se realizó un balance de materia al proceso global 
integrando el sistema CLRa con el reactor WGS variando las relaciones molares oxígeno-
combustible y H2O/CH4 en el reactor de reducción. El oxígeno presente en los gases 
puede proceder del H2O alimentada al sistema o del oxígeno del NiO del TO. De 
cualquier forma, provenga de donde provenga el oxígeno (H2O o NiO), la relación molar 
O/CH4 estequiométrica debe ser igual a 1 para formar CO y H2, o debe ser igual o mayor 
a 2 si se quiere una conversión completa del CH4 a CO2 y H2. La relación molar O/CH4 se 
define como )/()/(/ 444 2 CHOCHOCHO NiOOH  , siendo OHO 2  el oxígeno procedente 
del H2O y ONiO el oxígeno procedente del NiO. El H2O se puede alimentar al reactor de 
reducción, al reactor WGS o a ambos sitios a la vez, pero se vio que para una misma 
relación H2O/CH4, el lugar de la alimentación de H2O no afectaba a la producción de H2 
pero si afectaba al balance de energía, como se verá más adelante. 
 
La Figura 2.44 muestra el H2 producido tras el reactor WGS en función de la relación 
molar ONiO/CH4, considerando una relación molar H2O/CH4 total (H2O alimentada al 
reactor de reducción y al reactor WGS) de 2 para garantizar una conversión total del CH4 
a CO2 y H2 (ver reacción R2.6). El máximo en la producción de H2 se obtiene cuando la 
relación molar ONiO/CH4 es cero. En este caso, la formación de H2 proviene de las 
reacciones R2.5, R2.6 y R2.11 que son las reacciones que tienen lugar en el reformado 
convencional de CH4 donde no hay oxígeno procedente del TO. En este caso el máximo 
teórico en la producción de H2 debería ser 4 mol H2/mol CH4, sin embargo, este valor no 
se alcanza debido a que en las condiciones de equilibrio termodinámico simuladas el CO 
no se convierte totalmente en el reactor WGS.  
 
Como se observa en la figura, un aumento en la relación molar ONiO/CH4 produce un 
descenso en la producción de H2, bien debido a que el H2 producido por la reacción de 
oxidación parcial (R2.4) es menor que el producido en las reacciones de reformado (R2.5 
y R2.6) o bien porque parte del H2 producido es consumido por la reacción R2.2. Cuando 
la relación molar ONiO/CH4 alcanza el valor de 1, todo el oxígeno necesario para convertir 
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el CH4 a CO y H2 proviene del TO y el H2O solo participa en la reacción de equilibrio 
R2.11.  
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Figura 2.44. Efecto de la relación molar ONiO/CH4 en la  producción de H2. Composición de equilibrio a 
523 K y relación molar H2O/CH4 total de 2. 
 
A partir de estos resultados se puede concluir que para maximizar la producción de H2 
sería deseable trabajar con valores de ONiO/CH4 bajos. Sin embargo, para que el proceso 
sea auto-térmico se debe generar calor en el reactor de oxidación a través de las 
reacciones exotérmicas de oxidación del metano. La oxidación del metano (R2.15 y 
R2.16) es el resultado de la combinación de las reacciones R2.1, R2.4 y R2.12:  
 
CH4  +  ½ O2   ↔     CO  +  2 H2     H1200K = -21 kJ/mol (R2.15) 
CH4  + 2 O2   ↔     CO2  +  2 H2O          H1200K = -801  kJ/mol (R2.16) 
 
El calor generado por la oxidación parcial del CH4 (R2.15) es bajo y es insuficiente para 
calentar los gases reactantes a la temperatura de reacción. Por ello, es necesario aportar 
una energía adicional, que será generada por la oxidación total de parte del CH4 a través 
de la reacción R2.16. Esto dará, como se verá en el balance de entalpía, que para trabajar 
en condiciones auto-térmicas en un proceso CLR es necesario trabajar con una relación 
molar ONiO/CH4 mayor de 1, lo cual disminuirá la producción de H2. 
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2.6.2.2. Balance de energía en el sistema CLR  
 
En un sistema CLR el calor necesario para las reacciones endotérmicas que tienen lugar 
en el reactor de reducción es suministrado por los sólidos en circulación procedentes del 
reactor de oxidación a mayor temperatura. Para una relación molar ONiO/CH4 fijada, el 
caudal de circulación de sólidos dependerá del contenido en NiO y de su variación de 
conversión entre los dos reactores, Xs. Por lo tanto, la diferencia de temperatura entre el 
reactor de oxidación y el reactor de reducción dependerá de las mismas variables. En la 
Figura 2.45 se muestra el efecto del contenido en NiO del TO y del valor de Xs en la 
temperatura del reactor de oxidación, trabajando en condiciones auto-térmicas, para una 
temperatura en el reactor de reducción de 1150 K. Como puede observarse, la temperatura 
en el reactor de oxidación aumenta al aumentar el contenido en NiO del TO para un valor 
de Xs constante o al aumentar la Xs para un contenido en NiO constante. La misma 
diferencia de temperatura entre ambos reactores puede obtenerse trabajando con un TO 
con un alto contenido en NiO y una Xs baja, o trabajando con un TO con un contenido 
en NiO bajo y una Xs alta. Sin embargo, desde un punto de vista práctico, esta última 
opción es más deseable ya que reducirá los costes de preparación del TO.  
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Figura 2.45. Efecto del contenido en NiO del TO y de su Xs en la temperatura del reactor de oxidación 
trabajando en condiciones auto-térmicas. TFR= 1150 K. (Simulado para el Caso 1). 
 
En la Figura 2.46 se muestra el efecto de la diferencia de temperatura entre el reactor de 
oxidación y el reactor de reducción sobre la producción de H2. Un aumento en la 
temperatura del reactor de oxidación (es decir, un aumento en la diferencia de temperatura 
entre ambos reactores) produce una disminución en la producción de H2 porque es 
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necesaria más energía para que los gases alcancen la temperatura del reactor de oxidación 
y esta energía es producida por la oxidación del metano. Como consecuencia, es necesaria 
una relación molar ONiO/CH4 mayor para alcanzar las condiciones auto-térmicas y se 
produce más CO2 y H2O a expensas del CO y H2. Por lo tanto, para maximizar la 
producción de H2, la diferencia de temperatura entre los dos reactores debe ser lo más baja 
posible. Ahora bien, una diferencia de temperatura baja entre los reactores implica 
trabajar con caudales de circulación de sólidos altos, por lo que la diferencia de 
temperatura estará limitada por el caudal de circulación de sólidos que se pueda alcanzar 
en el sistema, que a su vez depende de las características del TO (reactividad, densidad, 
tamaño de partícula, etc.), de las condiciones de operación y de la configuración del 
reactor de oxidación de la instalación CLRa.  
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Figura 2.46. Efecto de la diferencia de temperatura entre el reactor de reducción y el reactor de oxidación 
sobre la producción de H2 y la relación molar ONiO/CH4 trabajando en condiciones auto-térmicas. (Simulado 
para el Caso 1).  
 
2.6.2.3.Balance de energía en el sistema CLR con los TO preparados en este trabajo 
 
Los TO de base níquel analizados en esta tesis tienen un contenido en NiO similar (21% y 
18%), por ello el análisis del balance de entalpía en el sistema CLR que se muestra a 
continuación, se realizó con un TO de base níquel con un contenido en NiO del 20%.  
 
La Figura 2.47 muestra el balance de entalpía del sistema CLR en función de la relación 
molar ONiO/CH4 trabajando con distintos caudales de circulación de sólidos para el Caso 
1. Como puede observarse, en todos los casos simulados el sistema CLR es endotérmico 
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(H > 0) cuando se trabaja a la relación estequiométrica ONiO/CH4 de 1. A medida que el 
oxígeno disponible en el reactor de reducción aumenta, la necesidad de energía disminuye 
hasta alcanzar las condiciones auto-térmicas (H = 0). A relaciones de ONiO/CH4 mayores 
hay un exceso de energía en el sistema CLR (H < 0).  
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Figura 2.47. Efecto de la relación molar ONiO/CH4 sobre el balance de calor global del sistema CLR para 
distintos caudales de circulación de sólidos. (Simulado para el Caso 1) 
 
También puede verse en esta figura el efecto del caudal de circulación de sólidos sobre el 
balance de calor. Un aumento en el caudal de circulación de sólidos produce un descenso 
en la relación molar ONiO/CH4 necesaria para alcanzar las condiciones auto-térmicas 
porque la diferencia de temperatura entre los reactores disminuye. 
 
Como se ha comentado anteriormente, para maximizar la producción de H2 en 
condiciones auto-térmicas sería necesario trabajar con una diferencia de temperatura entre 
los dos reactores baja y un caudal de circulación del TO alta, lo que significa baja Xs o 
bajo contenido en NiO. Por ejemplo, para tener una diferencia de temperatura entre los 
reactores de 150 K se necesita un caudal de circulación de TO de 1.4 kg/s por mol de 
CH4. En estas condiciones, la Xs para un TO con un 20 % de NiO es de 0.32 y la 
relación molar ONiO/CH4 es 1.21, la cual corresponde a una producción de 2.75 moles 
H2/mol CH4 (ver Figura 2.44)  
 
Los resultados obtenidos para el Caso 1 se compararon con los obtenidos para el Caso 2. 
En este caso, el oxígeno disponible en el reactor de reducción está controlado por el 
caudal de circulación de sólidos. Para simular este caso, se consideró que la variación de 
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conversión del TO entre el reactor de reducción y el reactor de oxidación era igual a 1 
(Xs=1), es decir, el TO se reduce completamente en el reactor de reducción y se oxida 
completamente en el reactor de oxidación.  
 
La Figura 2.48 muestra el balance de calor para el sistema CLR en función de la relación 
molar ONiO/CH4 trabajando con distintos excesos de aire en el reactor de oxidación. El 
exceso de aire se definió como: 
 
1001
tricoestequiomé oxígeno
aire elen  oxígeno E 


 airedexceso        (E2.62) 
 
siendo el oxígeno estequiométrico el necesario para convertir completamente el CH4 a CO 
y H2. La máxima relación molar oxígeno-metano transferida por el TO al reactor de 
reducción depende del exceso de aire. Cuando el exceso de aire es del 0%, el oxígeno 
suministrado por el aire es el estequiométrico para convertir el CH4 a CO y H2, de manera 
que la máxima relación molar oxígeno-metano transferida por el TO no puede ser mayor 
que la unidad. Cuando el exceso de aire es del 50%, la máxima relación molar oxígeno-
metano que se puede alcanzar es 1.5.  
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Figura 2.48. Efecto de la relación molar ONiO/CH4 en el balance de calor del sistema CLRa para distintos 
excesos de aire alimentados al reactor de oxidación. H2O/CH4 = 0 en el reactor de reducción. Gs = 0.5 kg/s. 
TFR=1150 K. (Simulado para el Caso 2) 
 
Como puede verse en la figura, la necesidad de energía en el sistema CLR disminuye 
cuando el oxígeno transferido al reactor de reducción aumenta, es decir, cuando la 
relación ONiO/CH4 aumenta. Además, se observa que la energía necesaria en el sistema 
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aumenta al aumentar el exceso de aire ya que es mayor el flujo de aire que hay que 
calentar en el reactor de oxidación. Las condiciones auto-térmicas no se pueden alcanzar 
si se trabaja con un exceso de aire menor del 30%. Cuando se trabaja con un exceso de 
aire mayor del 30%, un aumento en el exceso de aire produce un ligero aumento en la 
relación molar ONiO/CH4 necesaria para trabajar en condiciones auto-térmicas. Por tanto, 
para trabajar en condiciones auto-térmicas con un TO con un 20% de NiO, la relación 
molar ONiO/CH4 debe ser mayor de 1.3, que corresponde con un caudal de circulación de 
transportador de 0.5 kg/s por mol de CH4 (suponiendo que Xs = 1). 
 
El efecto de la relación molar ONiO/CH4 sobre la diferencia de temperatura entre el reactor 
de reducción y el reactor de oxidación trabajando en condiciones auto-térmicas para el 
Caso 1 y el Caso 2 se muestra en la Figura 2.49. Para el Caso 1, un aumento en el caudal 
de circulación sólidos produce una disminución en la relación molar ONiO/CH4 necesaria 
para alcanzar condiciones auto-térmicas, la diferencia de temperatura entre los reactores 
disminuye hasta valores cercanos a cero y por lo tanto la producción de H2 aumenta.  
 
Sin embargo, para el Caso 2, en condiciones auto-térmicas la diferencia de temperatura 
entre los dos reactores disminuye trabajando con excesos de aire altos, es decir, al 
aumentar la relación molar ONiO/CH4, como se observa en la Figura 2.49, y como 
consecuencia, la producción de H2 disminuye. Para el Caso 1, trabajando en condiciones 
auto-térmicas con una relación molar ONiO/CH4 de 1.21, la producción de H2 es 2.75 
mol/mol CH4 y la diferencia de temperatura entre los reactores es 150 K, mientras que 
para el Caso 2, trabajando con la relación molar ONiO/CH4 mínima para alcanzar 
condiciones auto-térmicas (ONiO/CH4 =1.3), la diferencia de temperatura entre los 
reactores es 400 K y la producción de H2 es 2.62 mol/mol CH4. Para disminuir la 
diferencia de temperatura entre los reactores para el Caso 2 sin aumentar la relación molar 
ONiO/CH4, es necesario utilizar un TO con un contenido en NiO más bajo. Como se 
observa en la Figura 2.45, un TO con un contenido en NiO del 8% (suponiendo Xs = 1) 
sería suficiente para tener una diferencia de temperatura entre los reactores de 150 K. 
Ahora bien, para el caso concreto de los TO preparados en este trabajo, como se ha visto 
en los resultados experimentales obtenidos en la planta CLR en continuo (sección 2.3), las 
conversiones alcanzadas por los TO fueron aproximadamente del 50% para el TO NiO21-
Al2O3 y del 80% para el TO NiO18-Al2O3. Teniendo en cuenta estos valores de 
conversión, el contenido mínimo de NiO sería de alrededor 16% para el TO NiO21-
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Al2O3 y de un 10% para el TO NiO18-Al2O3. Además, hay que tener en cuenta que en 
estos balances se ha supuesto que no existen pérdidas de energía en el sistema. Para 
compensar las pérdidas de energía en un sistema auto-térmico es necesario generar mayor 
energía, lo que en este caso se refleja en la necesidad de usar un TO con mayor contenido 
en NiO, disminuyendo la producción de H2.  
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Figura 2.49. Diferencia de temperatura entre el reactor de reducción y el reactor de oxidación trabajando en 
condiciones auto-térmicos para el Caso 1 y el Caso 2. H2O/CH4=0 en el reactor de reducción. TFR=1150 K. 
 
A la vista de los resultados obtenidos en esta simulación se puede concluir que para un 
mismo TO, el control de la relación molar ONiO/CH4 mediante el flujo de aire alimentado 
al reactor de oxidación (Caso 1) es preferible frente al control por el caudal de circulación 
de sólidos (Caso 2) porque en el primer caso es necesario un exceso de aire menor y la 
producción de H2 es mayor.  
 
2.6.2.4. Integración de la producción de H2 y energía por un proceso CLRa 
 
Una vez determinadas las condiciones auto-térmicas para un sistema CLRa, se realizó una 
balance de energía en el proceso global integrando el sistema CLRa con los 
precalentadores de los gases de alimentación y el reactor WGS (Figura 2.43). En este 
análisis se encontró que, suponiendo que no hay pérdidas de calor en el sistema, para 
todas las condiciones auto-térmicas determinadas se cumplía el balance de energía del 
proceso global, es decir, el calor sensible de los gases que salen de los reactores de 
reducción y oxidación es suficiente para precalentar los gases de alimentación de los 
reactores hasta 750 K y para calentar y evaporar el agua necesaria en el sistema (reactor 
de reducción y/o reactor WGS). De hecho, en los balances se observa que se puede 
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recuperar energía del sistema, la cual puede ser utilizada para precalentar las corrientes de 
entrada de gases a los reactores a una temperatura mayor de la considerada hasta ahora 
(750 K), o se puede utilizar para producción de energía o de vapor/energía para otro 
proceso. Se calculó, por ejemplo, que la energía que se puede extraer de las corrientes de 
salida de los reactores sería suficiente para precalentar las corrientes de entrada a los 
reactores hasta 973 K. En la Figura 2.50 se muestra el efecto que tendría la temperatura de 
entrada de las corrientes de alimentación de gases a los reactores en la producción de H2 y 
en el exceso de energía en el sistema. Puede observarse que un aumento en la temperatura 
de las corrientes de alimentación de gases a los reactores produce un aumento en la 
producción de H2 en el sistema y una disminución en el exceso de energía sobrante en el 
sistema. 
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Figura 2.50.  Efecto de la temperatura de entrada de las corrientes de gases de alimentación sobre la 
producción de H2 y el exceso de energía en el sistema global CLRa. (Caso 1).  
 
2.6.2.5. Aplicación del balance de energía a los resultados experimentales obtenidos en 
una planta piloto de 140 kWt 
 
Pröll y col. [83] trabajaron en una planta piloto CLR de 140 kWt en condiciones auto-
térmicas controlando la relación molar ONiO/CH4 mediante el flujo de aire alimentado al 
reactor de oxidación (Caso 1). Estos autores utilizaron una mezcla 50:50 de dos TO 
basados en Ni y soportados en NiAl2O4 y MgAl2O4. Los experimentos se realizaron a 
temperaturas del reactor de reducción entre 1023 y 1173 K y relaciones aire/combustible 
de 0.45 a 1.1. La relación aire/combustible fue definida como: 
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reduccióndereactoralalimentado2
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4
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Según esta definición, una relación aire/combustible de 1 significa que el oxígeno 
alimentado al reactor de oxidación es el oxígeno estequiométrico necesario para convertir 
totalmente el combustible a CO2 y H2O.  
 
Estos autores observaron que la conversión de metano era muy alta y que la cantidad de 
metano sin convertir disminuía al aumentar la temperatura del reactor de reducción. La 
composición de la corriente de gas de salida del reactor de reducción estaba muy cercana 
al equilibrio termodinámico y no se detectó formación de carbono. Este hecho es 
remarcable porque no se alimentaba directamente vapor de agua al reactor de reducción, 
de manera que el relativamente poco vapor de agua en el reactor de reducción sólo 
provenía del utilizado para fluidizar el loop seal.  
 
En los ensayos realizados, la mínima relación aire/combustible para trabajar en 
condiciones auto-térmicas, dependiendo de las condiciones de operación, estuvo entre 
0.16 y 0.52 que corresponden a relaciones molares ONiO/CH4 de 1.84 y 2.08. En estas 
condiciones la producción de H2 era de 2.15 y 1.90 mol H2/mol CH4 respectivamente. 
Estos valores de relación molar ONiO/CH4 necesarios para trabajar en condiciones auto-
térmicas son mayores que los obtenidos en este trabajo. Esto puede ser debido a que estos 
autores trabajaron sin precalentar las corrientes de entrada de gases o a las pérdidas de 
calor en la planta piloto. Para analizar la causa de esta diferencia se realizó un balance de 
energía en el sistema suponiendo que las corrientes de entrada a los reactores no eran 
precalentadas y se encontró que para una temperatura en el reactor de reducción de 1173 
K, la relación molar ONiO/CH4 necesaria para trabajar en condiciones auto-térmicas 
aumentaba de 1.21 a 1.56, valor menor al encontrado por Pröll y col. Por lo tanto, el 
aumento de 1.56 a 2.08 en la relación molar ONiO/CH4 necesaria para trabajar en 
condiciones auto-térmicas se debe a pérdidas de calor en la planta piloto. El balance de 
energía se resolvió con los valores obtenidos experimentalmente en la planta CLR de 140 
kWt y se obtuvo que las pérdidas de calor en la instalación eran del orden del 15-20%. 
Obviamente las pérdidas de calor en una planta a escala industrial serán menores por lo 
que la relación molar ONiO/CH4 necesaria para trabajar en condiciones auto-térmicas 
tendrá un valor intermedio entre los valores obtenidos en este trabajo y los obtenidos por 
Pröll y col.                      
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Preparación, caracterización y selección de transportadores sólidos de oxígeno 
 
En este trabajo se han preparado distintos transportadores sólidos de oxígeno con NiO 
como fase activa y Al2O3 como soporte inerte, mediante los métodos de impregnación con 
humedad incipiente, impregnación con humedad incipiente en caliente y deposición-
precipitación con urea. De los ensayos realizados con estos sólidos en termobalanza y en 
un lecho fluidizado discontinuo, para evaluar sus características como transportadores de 
oxígeno para el proceso CLR, y del estudio de sus propiedades físicas y químicas, 
analizadas mediante distintas técnicas de caracterización, se pueden extraer las siguientes 
conclusiones: 
 
- Todos los TO preparados en este trabajo presentan dos fases reactivas, NiO libre y 
NiAl2O4, ésta última formada por reacción en fase sólida entre el NiO y el Al2O3. 
La menor formación de aluminatos se produce utilizando la -Al2O3 como soporte 
y la mayor con -Al2O3.  
 
- Los TO soportados sobre -Al2O3 poseen una mayor reactividad durante la etapa 
de reducción que los soportados sobre -Al2O3 y -Al2O3, independientemente del 
método de preparación, debido a la mayor presencia de NiO libre, el cual es más 
reactivo que el  NiAl2O4. 
 
- La reactividad durante la etapa de oxidación de todos los TO preparados es muy 
elevada, con tiempos de reacción por debajo de 1 minuto, independientemente del 
método de preparación y soporte utilizados. 
 
- Los TO preparados por el método de deposición-precipitación mostraron signos de 
aglomeración debido a la formación de una capa de NiO alrededor de las 
partículas que migra durante la operación y favorece el pegado de las mismas. Este 
fenómeno puede ser además causante de que estos transportadores de oxígeno 
tengan una mayor tendencia a la formación de carbono por la descomposición del 
CH4. 
 
- Los TO preparados por impregnación con humedad incipiente presentan baja 
tendencia a la formación de carbono y ésta no se observs hasta que los TO 
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alcanzan conversiones relativamente altas. Esta formación de carbono disminuye 
al aumentar la temperatura de reacción y la relación molar H2O/CH4. 
 
- Las velocidades de atrición medidas en los experimentos en el lecho fluidizado 
discontinuo fueron altas durante los primeros ciclos reducción-oxidación, 
estabilizándose después de 20-40 ciclos en valores bajos. Los menores valores 
correspondieron al TO preparado sobre -Al2O3, debido a la mayor resistencia 
mecánica del mismo. 
 
La conclusión principal que se puede extraer del estudio realizado en TGA y en el lecho 
fluidizado discontinuo es que se han desarrollado TO con propiedades adecuadas para el 
proceso CLR como son: alta reactividad de reducción y oxidación que se mantiene a lo 
largo de los ciclos redox, alta selectividad a CO e H2, baja tendencia a la formación de 
carbono y bajas velocidades de atrición. 
 
Operación en continuo en una planta CLR de 900 Wt 
 
El grupo de Combustión y Gasificación del Instituto de Carboquímica diseñó y construyó 
una planta CLR de 900 Wt donde se ha estudiado el comportamiento de los TO NiO18-
Al2O3 y NiO21-Al2O3 en el reformado de CH4 con circulación de los sólidos en 
continuo. El tiempo total de experimentación fue de 50 horas con cada TO. Las 
principales conclusiones obtenidas se muestran a continuación: 
 
- En todos los experimentos realizados con diferentes condiciones de operación la 
conversión de CH4 fue muy alta, mayor del 98 %, y la composición del gas 
producto estaba próxima al equilibrio termodinámico. 
 
- Un aumento en la temperatura del reactor de reducción produce un pequeño 
aumento de la conversión de CH4, un ligero descenso de las concentraciones de H2 
y CO y un ligero aumento de las concentraciones de CO2 y H2O. Un aumento de la 
relación molar H2O/CH4 produce un ligero aumento en las concentraciones de H2 
y CO2 así como una ligera reducción en la concentración de CO. Sin embargo, la 
variable de operación que más afecta a la conversión del CH4 a H2 y CO es la 
relación TO-combustible, iO/CH4, la cual está relacionada con el caudal de 
circulación de sólidos en el sistema. Para un mismo caudal de CH4 alimentado, 
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cuanto mayor es el flujo de circulación de sólidos menor es la conversión del CH4 
a H2 y CO y mayor a CO2 y H2O.  
 
- Con los TO seleccionados, NiO18-Al2O3 y NiO21-Al2O3, se puede obtener una 
composición de gas producto similar, pero trabajando con distinto caudal de 
circulación de sólidos. El TO NiO18-Al2O3, debido a su mayor reactividad, 
necesita un caudal de circulación de sólidos menor que el TO NiO21-Al2O3 para 
obtener la misma composición de gas producto. 
 
- Durante las 50 horas de operación con cada TO no se detectó deposición de 
carbono ni problemas de aglomeración o de fluidización. La pérdida de material 
por atrición fue despreciable. Además, los TO no perdieron reactividad ni 
sufrieron cambios importantes en sus propiedades físico-químicas durante la 
operación.  
 
- El buen comportamiento de los TO en la planta en continuo, unido a la buena 
distribución del gas producto obtenida sugiere que los TO desarrollados en este 
trabajo pueden ser utilizados para la producción de H2 en grandes instalaciones de 
CLR.  
 
Efecto de la presión total en el proceso CLR 
 
Para analizar el efecto de la presión total de operación sobre el proceso CLR y sobre el 
comportamiento de los TO se diseñó y construyó un reactor semicontinuo de lecho 
fluidizado que permitía trabajar a presiones elevadas. En este reactor se estudió el efecto 
de la presión total sobre la conversión de CH4, la composición del gas producto, la 
formación de carbono y la integridad de los TO NiO21-Al2O3 y NiO18-Al2O3. Las 
principales conclusiones obtenidas se muestran a continuación: 
 
- A todas las presiones de trabajo estudiadas la conversión de CH4 fue muy alta (> 
98%)  trabajando con ambos TO. El aumento de la presión total no produce un 
cambio importante en la composición del gas producto, la cual se encontraba 
próxima al equilibrio termodinámico a todas las presiones de trabajo estudiadas.  
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- El efecto de las condiciones de operación, como temperatura del reactor de 
reducción y relaciones molares H2O/CH4 y NiO/CH4, es el mismo que a presión 
atmosférica. 
- Durante las 50 horas de operación con cada TO no se detectó deposición de 
carbono. Además, no hubo problemas de aglomeración o de fluidización y el 
aumento de la presión total no produjo cambios importantes en las propiedades 
físico-químicas de los TO. 
 
Estudio de la cinética de reacción 
 
Se ha determinado la cinética de todas las reacciones que pueden tener lugar en el reactor 
de reducción y en el reactor de oxidación con los TO seleccionados. Los parámetros 
cinéticos de las reacciones de  reducción de los TO con CH4, CO e H2 y los de la reacción 
de oxidación de los TO se determinaron a partir de experimentos realizados en 
termobalanza en condiciones donde la velocidad de reacción no estaba controlada por 
efectos difusionales. La cinética de las reacciones de reformado catalizadas por Ni 
metálico se ha determinado a partir de experimentos realizados en un reactor de lecho fijo. 
De estos experimentos se pueden extraer las siguientes conclusiones: 
 
- La reducción de las partículas de los TO transcurre en dos etapas. La primera 
etapa es muy rápida y se debe principalmente a la reducción del NiO libre. La 
segunda etapa es más lenta y se debe principalmente a la reducción del NiAl2O4. 
Cada una de estas etapas se estudió por separado.  
 
- La cinética de reducción del NiO libre es la misma para los dos TO. Para obtener 
los parámetros cinéticos de la reacción de reducción del NiO se desarrolló un 
modelo empírico lineal que depende del contenido de NiO, la temperatura y la 
concentración del gas reactante. Los valores obtenidos de la energía de activación 
fueron bajos, lo cual indica que la velocidad de reacción depende poco de la 
temperatura de reacción.  
 
- Los parámetros cinéticos de la reacción de reducción del NiAl2O4 presente en los 
TO se determinaron utilizando un modelo de grano de tamaño variable con control 
de la reacción química para el caso del NiAl2O4 presente en el TO NiO18-Al2O3 
y con  control mixto de reacción química y de difusión a través de la capa de 
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producto para el caso del NiAl2O4 presente en el TO NiO21-Al2O3. En ambos 
casos las energías de activación fueron relativamente elevadas, lo cual demuestra 
un importante efecto de la temperatura sobre la velocidad de reacción. 
 
- La combinación de las cinéticas determinadas para el NiO y para el NiAl2O4 
permitió predecir las curvas conversión-tiempo completas de la reacción  de 
reducción de los TO con distintos contenidos de NiO y NiAl2O4 y distintos gases 
de reacción. 
 
- Los parámetros cinéticos de la reacción de oxidación de los TO se obtuvieron 
utilizando un modelo lineal empírico, con dependencia de la temperatura y la 
concentración del gas reactante. La velocidad de reacción era independiente del 
combustible utilizado durante la etapa de reducción. 
 
- Los TO presentan una importante actividad catalítica para las reacciones de 
reformado de CH4. Esta actividad catalítica depende del grado de oxidación del 
TO, aumentando conforme aumenta el contenido en Ni metálico, es decir, 
conforme aumenta el grado de reducción del TO. 
 
- La contribución de la reacción de reformado es fundamental para obtener 
conversión completa del CH4, tanto en condiciones de operación de CLR como de 
CLC. 
 
Optimización del proceso CLR 
 
Para optimizar el proceso CLR es necesario determinar las condiciones de operación en 
las que el proceso trabaja en régimen auto-térmico maximizando al mismo tiempo la 
producción de H2. Para ello se realizaron balances de materia y entalpía al sistema CLR 
variando los principales parámetros de operación, como son: la relación molar oxígeno-
combustible, el caudal de sólidos en circulación y la relación molar H2O/CH4. Las 
principales conclusiones alcanzadas de este estudio son:  
 
- Es necesario trabajar con relaciones molares oxígeno-combustible (ONiO/CH4) 
superiores a 1.2, siendo ONiO/CH4 = 1 la estequiométrica para convertir el CH4 
en CO e H2, para conseguir que el sistema trabaje en régimen auto-térmico. 
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- Para un mismo TO, el control de la relación molar oxígeno-combustible 
mediante el flujo de aire alimentado al reactor de oxidación es preferible frente 
al control por el caudal de circulación de sólidos, porque en el primer caso es 
necesario un exceso de aire menor y la producción de H2 es mayor. Además, se 
consigue una corriente prácticamente pura de N2 a la salida del reactor de 
oxidación. 
 
- En condiciones óptimas de operación, integrando el sistema CLRa con los 
precalentadores de los gases de alimentación y con el reactor WGS, y sin 
suponer pérdidas de calor en el sistema, es posible producir 2.75 mol H2/mol 
CH4. Esta producción es similar a la producción máxima que se puede obtener 
en un proceso ATR (2.8 mol H2/mol CH4), perocon la ventaja de que no 
necesita una unidad de separación de aire (ASU). Así mismo, la tecnología 
CLRa presenta la ventaja sobre la tecnología convencional SMR de que se 
elimina la etapa de separación de CO2 de los gases generados en el horno 
durante la combustión de CH4 o gas natural necesaria para la generación de 
calor.
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Abreviaturas 
 
ASU: unidad de separación de aire 
ATR: auto-thermal reforming 
BET: Brunauer-Emmett-Teller 
bFB:  lecho fluidizado discontinuo 
BP: British Petroleum 
CAC: captura y almacenamiento de CO2 
CLC:   “chemical looping combustion” 
CLR: “chemical looping reforming” 
DCFB: doble lecho fluidizado circulante 
FG:  granulación criogénica  
FTIR: espectroscopía de infrarrojos por transformada de Fourier  
FxB:  lecho fijo 
GEI: gases de efecto invernadero 
GLP: gas licuado de petróleo 
HT-WGS:  high temperature - water gas shift 
ICB-CSIC: Instituto de Carboquímica – Consejo Superior de Investigaciones Científicas 
ICP: espectrometría de emisión atómica 
IEA: Agencia Internacional de Energía 
IMP:  impregnación 
IPCC: Panel Intergubernamental de Expertos en Cambio Climático 
LT-WGS: low temperature- water gas shift 
MEA:  monoetilamina 
NDIR: analizador de infrarrojo no dispersivo 
PSD: distribución de tamaño de partículas  
POX: partial oxidation  
PSA: pressure swing adsorption 
RO:  reactor de oxidación 
RR:  reactor de reducción 
RV: reactor de vapor 
SD:    spray drying 
SEM-EDX: microscopía electrónica de  barrido con energía dispersiva de rayos X 
SMR: steam methane reforming 
SR/CLC: reformado de metano integrado con un sistema CLC 
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TGA: termobalanza - Análisis termogravimétrico 
TO: transportador sólido de oxígeno 
TPR: reducción a temperatura programada   
WGS: Water gas shift 
XRD: difracción de rayos X 
 
Nomenclatura 
 
b: coeficiente estequiométrico en la reacción de reducción del óxido metálico 
(moles de MeO por mol de gas combustible) 
C: concentración del gas (mol m-3) 
Cent: concentración de entrada del gas (mol m-3) 
CnH2m:          combustible 
Cpi:  capacidad calorífica del componente i 
Csal: concentración de salida del gas (mol m-3) 
dp: diámetro de partícula del TO (m) 
Ds: coeficiente de difusión en la capa de producto (m2 s-1) 
Ds,o: factor preexponencial de Ds (m2 s-1) 
Ea: energía de activación (J mol-1) 
EDs: energía de activación de Ds (J mol-1) 
4CH
F : flujo molar de metano alimentado al reactor de reducción (mol s1) 
fNiO:              fracción de NiO en el TO completamente oxidado 
eOF ,2 :          flujo molar de oxígeno alimentado al reactor de oxidación (mol s
-1) 
sOF ,2 :          flujo molar de oxígeno a la salida del reactor de oxidación (mol s
-1) 
Fs :          caudal de TO en circulación (kg s-1 mol CH4-1) 
fw,s:  fracción en peso de sólido en el lecho 
Gs: caudal de circulación de sólidos (kg s-1) 
hi: entalpía del componente i (kJ mol-1) 
hoi: entalpía de formación del componente i (kJ mol-1) 
Hprod: entalpía de los productos (sólidos y gases) (kJ mol-1)  
Hreac: entalpía de los reactantes (sólidos y gases) (kJ mol-1) 
H:               variación de entalpía 
ki: constante de la reacción química del compuesto de níquel i (mol 1-n m3n-2 s-1) 
K: constante de adsorción  
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*
NiOk : constante cinética aparente para la reducción de NiO 
ko,i: factor preexponencial de la constante de la reacción química (mol 1-n m3n-2 s-
1) 
Ko: factor preexponencial de las constante de adsorción  
kx: constante de desactivación 
m: masa de muestra (kg) 
mox: masa de muestra totalmente oxidada (kg) 
mred: masa de muestra totalmente reducida (kg) 
m*RR: inventario de sólidos en el RR por MWt de gas combustible (kg MWt-1) 
M: molaridad  
Me: metal 
MeyOx:  óxido metálico 
MeyOx-1:  óxido metálico reducido 
Mo: masa atómica de oxígeno (kg mol-1) 
n: orden de reacción 
no: moles de oxígeno que puede aportar el TO totalmente oxidado 
OHO 2 : oxígeno procedente del H2O 
ONiO: oxígeno procedente del TO 
pi: flujo molar del reactante i (mol s-1) 
Pi,e: presión parcial del gas i a la entrada del reactor (Pa) 
Pi,s: presión parcial del gas i a la salida del reactor (Pa) 
PMNiO: peso molecular del óxido de níquel (kg mol-1) 
Ptot: presión total (Pa) 
Qe: flujo molar de gas a la entrada del reactor (mol m-3 s-1) 
Qs:                flujo molar de gas a la salida del reactor (mol m-3 s-1) 
ri:  flujo molar del producto i (mol s-1) 
rg: radio de grano (m) 
rg,0: radio de grano cuando Xred = 0 
r: velocidad de reacción 
R: constante de los gases (8.314 J mol-1 K-1) 
t: tiempo (s) 
T:  temperatura (K) 
tred: tiempo de reducción (s) 
toxi: tiempo de oxidación (s) 
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t0: tiempo inicial de reacción (s) 
Tred: temperatura durante la reducción (K) 
Toxid: temperatura durante la oxidación (K) 
TRR: temperatura del reactor de reducción (K) 
TRO: temperatura del reactor de oxidación (K) 
ug: velocidad del gas (m s-1) 
Vm,i:  volumen molar del sólido i (m3 mol-1) 
w: peso de TO (kg) 
Xc: conversión correspondiente al punto de inflexión de la curva conversión-
tiempo donde comienza la reacción del aluminato de níquel 
xi: fracción molar del gas i 
Xi          conversión del gas i 
xMeO: fracción de óxido metálico activo en el TO 
42ONiAl
X : conversión en el periodo de reducción del NiAl2O4 
XNiO: conversión en el periodo de reducción del NiO 
xNiO.ox:           fracción de NiO presente en el TO completamente oxidado 
xNiO,red :         fracción de NiO presente en el TO completamente reducido 
xNiO,RO:         fracción de NiO presente en el TO a la salida del reactor de oxidación 
xNiO,RR :         fracción de NiO presente en el TO a la salida del reactor de reducción 
Xoxi: conversión del TO en la oxidación 
Xred: conversión del TO en la reducción 
XRO: conversión del TO a la salida del reactor de oxidación 
XRR: conversión del TO a la salida del reactor de reducción 
Xs: conversión del TO 
XTO: conversión del TO  
2O
X :          oxígeno consumido por el TO en el reactor de oxidación 
Xs:          variación de conversión del TO  
z: coordenada axial en el lecho (m) 
Z:           factor de expansión 
 
Símbolos 
cat:          factor de actividad catalítica del TO 
fb porosidad del lecho fijo 
 densidad (kg m-3)
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42ONiAl,m
 :     densidad molar del NiAl2O4 en el TO (mol m-3 solid) 
sol :          densidad media del sólido en el lecho (kg m-3) 
0,NiO:             tiempo para la conversión completa del NiO presente en el TO (s) 
ch:               tiempo para conversión completa cuando la velocidad de reacción es 
controlada por la reacción química (s) 
dif: tiempo para conversión completa cuando la velocidad de reacción es 
controlada por la difusión en la capa de producto (s) 
i :           tiempo para la conversión completa del compuesto de níquel i (s) 
*
NiO tiempo para la conversión completa del NiO calculado a partir de los 
experimentos en TGA (s)
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